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Figura 4.57: Curva de extração (% de extração) do óleo volátil de erva-doce obtido 
por SD a 120 ºC, 2,0 bar e COM (US$/kg) em função do tempo de extração (OEC – 
mas=2,0 kg – obtida por Romdhane e Tizaoui, 2005). 
 
 
(Página 212, último parágrafo). 
 
Onde consta “Através da cotação de extratos obtidos por SFE (Empresa localizada na 
Alemanha♣), foi possível observar que os preços de venda são inferiores aos custos de 
manufatura apresentados neste estudo.” Leia-se “Através da cotação de extratos obtidos por 
SFE (Empresa localizada na Alemanha♣), foi possível observar que os custos de manufatura 
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Resumo 
Este estudo teve por objetivo comparar o custo de manufatura (COM) de extratos 
vegetais e óleos voláteis de plantas aromáticas, condimentares e medicinais nativas ou 
adaptáveis ao cultivo brasileiro obtidos por processos de extração considerados limpos e 
que não agridem o meio ambiente. Foi realizado o estudo técnico-econômico do processo 
de extração com fluido supercrítico (SFE) e destilação por arraste a vapor (SD) para 
obtenção de extratos vegetais e óleos voláteis. A metodologia de estimativa de custo de 
manufatura utilizada neste estudo resulta em COM classe 4 ou 5, sendo uma estimativa 
preliminar para a decisão de prosseguimento ou a interrupção do projeto. 
As estimativas dos custos de manufatura dos extratos foram realizadas através das 
curvas globais de extração (OEC) dos sistemas determinadas experimentalmente neste 
trabalho  (alecrim + vapor, camomila + vapor, erva-doce + vapor, erva-baleeira + vapor, 
erva-baleeira + CO2, canelinha + CO2) e também através das OECs da literatura (alecrim + 
vapor, alecrim + CO2, erva-doce + vapor, erva-doce + CO2,, gengibre + CO2, camomila + 
CO2, pimenta-do-reino + vapor, pimenta-do-reino + CO2, funcho + CO2,).  As curvas 
globais de extração foram ajustadas a um spline contendo duas ou 3 retas: a primeira reta 
descreve a taxa de transferência de massa no período de taxa de extração constante (CER), 
a segunda reta descreve a taxa de transferência de massa no período de taxa de extração 
decrescente (FER) e a terceira reta descreve a taxa de transferência de massa no período 
controlado pela difusão (DC).  
Para o scale-up assumiu-se que o rendimento de extração e o tempo do processo 
para o equipamento em escala industrial são linearmente correlacionados aos parâmetros da 
escala laboratorial quando é  mantida constante a razão entre a massa de solvente e a massa 
de alimentação.   
Os COMs  para os extratos obtidos por SD e SFE foram estimados durante todo o 





obtidos por SFE, o COM também foi estimado para dois tempos de processo pré-
selecionados: (i) o tempo de ciclo correspondente ao período CER e denotado por tCER e (ii) 
tempo de ciclo correspondente à intercepção das retas que representam os períodos CER e 
DC e denotado por tCER2. O parâmetro tCER é amplamente proposto pela literatura e como 
uma boa aproximação para o tempo de ciclo do processo SFE, tendo em vista que 
aproximadamente 70% do leito de extração é esgotado nesta etapa. Para as OECs ajustadas 
a um spline linear contendo três retas o tempo de ciclo foi selecionado como tCER2. 
Através do estudo de simulação da etapa de separação extrato/solvente realizado 
para os sistemas funcho + CO2 e canelinha + CO2 foi possível observar que a condição de 
operação desta etapa tem grande influência na composição do extrato final. A pressão de 
operação do tanque flash igual a 40 bar foi considerada uma boa alternativa, pois tanto a 
perda de CO2 na corrente de saída de extrato quanto a perda de extrato na corrente de saída 
de solvente foram mínimas.  O estudo da etapa de separação é uma área promissora e ainda 
pouco explorada frente à etapa de extração.  
Foi avaliado o impacto do custo fixo de investimento, custo de matéria-prima, custo 
de utilidades, custo de mão-de-obra e custo de tratamento de resíduos sobre o COM. Este 
estudo foi importante, pois quebrou o paradigma de que o custo fixo de investimento seria o 
fator de maior impacto no COM dos extratos produzidos por SFE.  O custo de matéria-
prima predominou na composição do COM dos extratos da grande maioria das matrizes 
vegetais obtidas por SFE e SD. A SFE é um processo promissor e já existem inúmeras 
unidades industriais operando na China, França, Alemanha, etc. 
A estimativa preliminar dos custos de manufatura dos extratos de erva-baleeira, 
alecrim, camomila, erva-doce e pimenta-do-reino obtidos por SFE e SD foram: US$ 
914,00/kg e US$ 10.350,00/kg, US$ 214,00/kg e US$ 369,00/kg, US$ 277,00/kg e US$ 
2.798,00/kg, US$ 216,00/kg e US$ 272,00/kg, US$ 198,00/kg e US$ 232,00/kg, 
respectivamente. Estes custos foram comparados ao preço de venda de similares produzidos 
no Brasil e/ou exterior. A produtividade anual para cada processo foi confrontada. 
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Abstract 
 This study had the objective to compare the cost of manufacturing (COM) of 
vegetable extracts and volatile oils of aromatic, condimental and medicinal plants, natives 
or adaptable to cultivation in Brazil, obtained by extraction processes that are clean and 
harmless to the environment. A technical-economical study on supercritical fluid extraction 
(SFE) and steam distillation (SD) for obtaining of vegetable extracts and volatile oils was 
done. The methodology to estimate the cost of manufacturing used on this study produces 
estimation classified as COM class 4 or 5, being a preliminary estimation used in the 
decision of go or not go of the project. 
The cost of manufacturing estimations were done using information from the overall 
extraction curves (OEC) experimentally determined in this study (rosemary + steam, 
chamomile + steam, anise + steam, C. verbenacea + steam, C. verbenacea + CO2, C. 
zehntneri + CO2) and information obtained from literature for OECs (rosemary + steam, 
rosemary + CO2, anise + steam, anise + CO2, ginger + CO2, chamomile + CO2, black 
pepper + steam, black pepper + CO2, fennel + CO2). The overall extraction curves were 
fitted to a spline containing two or three lines: the first line describes the mass transfer rate 
for the constant extraction rate period (CER), the second line describes the falling 
extraction rate period (FER), and the third line describes the diffusion controlled rate period 
(DC).  
The scale-up procedure assumed that both the global yield and the time of 
processing of the industrial scale are linearly correlated to laboratory scale ones as long as 
the ratio of the solvent mass to the raw material mass is kept constant. 
The COMs of the extracts obtained by SD and SFE were estimated from beginning 
to end of the process at specified time intervals along the OECs. For the SFE process the 





corresponding to CER period and denoted  as tCER, and (ii) a time of cycle corresponding to 
the intercept of the CER and DC lines denoted in this study as tCER2. The tCER parameter is 
widespread in literature as being a good estimative for the time of processing for the SFE 
since approximately 70% of extraction bed is exhausted along this period. For the OECs 
adjusted to a linear spline containing three lines the time of cycle was chosen as tCER2.     
 The simulation of the separation extract/solvent done for fennel + CO2 and C. 
zehntneri + CO2 system, showed that the operation conditions of this stage have great 
influence on the final composition of the extract. The operation pressure of 40 bar in the 
flash tank was considered as a good choice, since a minimum loss of CO2 (in the extract 
exit stream) and the extract loss (in the CO2 exit stream) were estimated. The study of the 
separation stage is a promising area, and still little explored when compared to the 
extraction stage.  
The impact of the fixed cost of investment, raw material cost, utilities cost, 
operational-labor cost and waste treatment cost on the COM were evaluated. This study 
was important since it broke the paradigm that the fixed cost of investment would be the 
factor of major impact on the COM of the extracts produced by SFE. The raw material cost 
was predominant on the composition of the COM of the extracts from most vegetable 
matrices obtained by SFE and SD. SFE is a promising process, and there already are many 
industrial units operating in China, France, Germany, etc. 
The preliminary estimative of the manufacturing costs of the extracts of C. 
verbenacea, rosemary, chamomile, anise and black pepper obtained by SFE and SD were: 
US$ 914.00/kg and US$ 10,350.00/kg, US$ 214.00/kg and US$ 369.00/kg, US$ 277.00/kg 
and US$ 2,798.00/kg, US$ 216.00/kg and US$ 272.00/kg, US$ 198.00/kg and US$ 
232.00/kg, respectively. These costs were compared to the selling prices of similar products 
produced in Brazil and/or abroad. The annual productivities of each process were 
confronted. 
Key-words: Manufacturing cost, Steam distillation, Supercritical fluid extraction, 
Vegetable extracts and Volatile oils. 




Capítulo 1 - Introdução e Objetivos 
1.1 Introdução 
O Brasil é um forte candidato a tornar-se um importante produtor/exportador de 
extratos vegetais e óleos voláteis com atividade biológica por incluir-se entre os países de 
maior biodiversidade mundial. Abriga cerca de 50 mil espécies de plantas superiores 
distribuídas em grandes biomassas: Amazônia, Mata Atlântica, Cerrado, Caatinga e 
Floresta Subtropical (Vieira et al., 2002).  São inúmeras as atividades funcionais e 
farmacológias atribuídas aos extratos brutos, óleos voláteis e princípios ativos de plantas 
nativas e/ou adaptáveis ao cultivo brasileiro (antioxidante, anti-tumoral, hipoglicemiante, 
anti-HIV, bactericida, fungicida, hipocolesterolêmiante, anti-malárica, etc.). Os extratos 
vegetais têm importante participação nas composições de produtos e suplementos 
alimentares, bem como em cosméticos e fármacos. Como as pesquisas com extratos 
vegetais crescem significativamente pelas inúmeras aplicações das substâncias ativas, a 
busca por tecnologias que permitam a obtenção destes produtos tem grande importância.  
O Brasil, garantindo o desenvolvimento tecnológico da área de processo de 
extração, poderá deixar a posição de fornecedor de matéria-prima e passar à posição de 
produtor de extratos vegetais, óleos voláteis e/ou princípios ativos de alto valor agregado.  
O processo de obtenção de óleos voláteis mais tradicionalmente utilizado no Brasil e 
no mundo é a destilação por arraste a vapor (SD). Este processo é considerado limpo e não 
agride o meio ambiente. A destilação por arraste a vapor utiliza temperatura igual à 
temperatura de ebulição da água ou superior quando o vapor superaquecido é empregado. 




A extração supercrítica (SFE) é um processo alternativo que permite a obtenção de 
produtos de alta qualidade e funcionalidade, preservando os compostos termo-sensíveis 
devido ao uso de temperatura amena de processo. Não deixa traços de solventes, seja no 
produto ou no resíduo sólido, sendo esta uma característica interessante para produtos 
destinados à área de alimentos e farmacológica. Outras vantagens do processo de extração 
supercrítica com CO2 decorrem do fato do CO2 ser um solvente barato, não inflamável, sem 
risco de explosão e quimicamente inerte, produzindo um extrato vegetal com alta pureza e 
sem solvente residual. Esta tecnologia de extração garante um processo limpo e que não 
agride o meio ambiente (Brunner, 1994). No entanto, segundo Perrut (2000), o maior 
obstáculo ao uso da extração supercrítica na indústria ainda é o paradigma sobre o alto 
custo fixo de investimento necessário para a instalação de uma planta de extração.  
1.2 Objetivo Geral 
O grupo de pesquisa do Laboratório de Tecnologia Supercrítica: Extração, 
Fracionamento e Identificação de Extratos Vegetais (LASEFI-DEA/FEA-UNICAMP) 
desenvolve pesquisas aplicadas ao processo de extração com ênfase em extração com fluido 
supercrítico. Os estudos envolvem rendimento global de extração e cinéticas de extração 
com CO2 supercrítico com e sem o uso de co-solventes; o controle de qualidade do 
processo é feito através da determinação da composição química e atividade biológica dos 
extratos vegetais. Ao longo dos últimos 20 anos, inúmeros sistemas foram estudados 
produzindo uma quantidade apreciável de dados que podem ser empregados para a 
otimização de processos. 




Este trabalho teve como objetivo estimar o custo de manufatura de extratos 
provenientes de plantas nativas ou adaptadas ao cultivo brasileiro obtidos por extração 
supercrítica e destilação por arraste a vapor.  
O desafio deste projeto de pesquisa foi o de fornecer indícios de qual processo é o 
mais adequado para determinado produto final desejado, baseado na estimativa do custo de 
manufatura, composição química e/ou qualidade funcional e subprodutos de interesse. 
1.3 Objetivos Específicos 
Os objetivos específicos deste projeto foram os seguintes: 
 Reunir dados experimentais já existentes na literatura para ambos os processos SFE 
e SD, como: rendimento, vazão de solvente e/ou relação solvente/sólido de 
alimentação, tempo de extração e informações quanto à composição química e 
atividade biológica dos extratos vegetais para as matrizes vegetais selecionadas; 
 Na ausência de informações suficientes na literatura para a estimativa de custo, a 
proposta foi a de obtê-las experimentalmente no LASEFI. Neste caso foram 
determinadas as cinéticas de extração e estimados os parâmetros de processo. A 
composição química dos extratos também foi determinada; 
 Montagem de equipamento de destilação por arraste a vapor para obtenção das 
OECs; 
 Utilização do software Tecanalysis (Rosa e Meireles, 2005) para estimativa do custo 
de manufatura por SFE, baseado na metodologia de Turton et al. (1998); 




 Simulação da etapa de separação do extrato do CO2 utilizando o software SuperPro 
Designer; 
 Estimativa de custo de extração por SD utilizando a metodologia de Turton et al. 
(1998). 
Os sistemas que foram selecionados para este estudo estão relacionados na Tabela 1.3.1.  






Métodos de extração 














Croton zethnteri  
 




Cravo-da-índia Eugenol, Acetato de 
eugenila, α-humuleno e β-
cariofileno 
×  
Zingiber officinale  
 
Gengibre Gingeróis e Shogaóis ×  
Cordia verbenacea 
 
Erva-baleeira β-cariofileno e α-humuleno × × 
Pimpinella anisium 
 




Alecrim Cânfora, 1-8 cineol, ácido 





Camomila α-bisabolol, camazuleno × × 
Piper nigrun Pimenta-do-reino Germacrene-D, Limoneno, β-
pineno, α-pineno, α-






As pesquisas com extratos vegetais vêm crescendo significativamente pelas 
inúmeras aplicações das substâncias presentes em suas composições, seja na área de 




alimentos, cosméticos ou fármacos. Diante deste fato e da grande variedade de fontes 
naturais para obtenção de extratos vegetais, a comparação entre as tecnologias de extração 
para obtenção destes produtos se torna de grande importância para o Brasil, considerando a 
grande biodiversidade do País. A opção por um processo de extração deve ser baseada em 
um conjunto de fatores, entre eles: rendimento, qualidade do produto, tempo de operação e 
custo. A tendência pela seleção de uma tecnologia convencional pode ser atribuída à 
carência de engenharia de processo no Brasil e consequentemente, baixa perspectiva de  
desenvolvimento de novos processos de extração.  O processo a ser selecionado deve 
abranger todas ou pelo menos uma das características a seguir: obtenção de um produto 
diferenciado  (qualidade do produto, atividade biológica, composição química, estabilidade, 
ausência de traço de solvente, etc.), custo de manufatura mais vantajoso (minimização do 
custo do processo) ou ainda a  redução do impacto ambiental ou minimização de resíduos 
gerados (processo que envolva solvente seguro para a saúde classificado como GRAS).  
Para a área de produtos proveniente de fontes naturais, os processos de extração 
considerados tradicionais são: extração com solvente orgânico (percolação ou imersão) e 
destilação com solvente orgânico ou vapor de água. Embora estes processos sejam 
tradicionalmente empregados no Brasil e no mundo, as condições de processo e os 
parâmetros não são facilmente encontrados na literatura, em especial para destilação por 
arraste a vapor. Diante deste quadro, o estudo comparativo de processos para obtenção de 
extratos vegetais/óleos voláteis se faz importante para o Brasil. Neste estudo foram 
selecionados dois processos considerados limpos e que não agridem o meio ambiente: 
extração com fluido supercrítico e destilação por arraste a vapor. 








Capítulo 2 - Revisão Bibliográfica  
2.1 Produtos Naturais 
Inúmeros fatores afetam a qualidade da vida moderna, de forma que a população 
está se conscientizando da importância de alimentos ou suplementos alimentares que 
contenham substâncias que auxiliem na promoção da saúde, trazendo com isso uma 
melhora no estado nutricional (Moraes e Colla, 2006). Em adição aos nutrientes envolvidos 
em atividades metabólicas normais, os alimentos contêm componentes que podem trazer 
benefícios adicionais à saúde. Os produtos considerados alimentos funcionais conforme a 
Portaria no 18 e 19 de 1998 (ANVISA, 2007), alimentos destinados para grupo populacional 
específico conforme estabelecido na Portaria no 29 de 1998 (ANVISA, 2007), nutracêuticos 
(Moraes e Colla, 2006; Zeisel, 1999; Espin et al., 2007), substâncias bioativas e isolados 
definidos na Resolução RDC no2 de 2002 (ANVISA, 2007) e os fitoquímicos e 
fitoterápicos considerados como medicina complementar/alternativa através da Portaria 971 
de 2006 definido pelo Ministério da Saúde do Brasil (WHO, 2002 citado pelo Brasil, 
2006a) despertam o desenvolvimento da área de engenharia de processos.  
Os alimentos funcionais são alimentos que derivam da oportunidade de combinação 
de produtos comestíveis de alta flexibilidade com moléculas biologicamente ativas, como 
estratégia para consistentemente corrigir distúrbios metabólicos (Walzen, 2004 citado por 
Moraes e Colla, 2006), resultando em redução dos riscos de doenças e manutenção da 
saúde. Adicionalmente, são considerados alimentos funcionais destinados a grupos 
populacionais específicos aqueles que possuem uma funcionalidade específica (ANVISA, 




2007), tal como hipocolesterolêmica, hipoglicemiante e etc. Ferrari (2007) mostra a 
proteção cardiovascular de alimentos funcionais de acordo com o mecanismo fisiológico, e 
dentre os mecanismos apresentados estão: redução do colesterol no sangue cuja ação está 
relacionada a compostos bioativos como tocoferol, ácido graxo ômega-3, fitosteróis, 
compostos organosulfurados e fibras; inibição da oxidação do colesterol LDL cuja ação 
está relacionada aos carotenóides, licopeno, ácidos graxos monoinsaturados e polifenóis; 
redução de pressão sanguínea cuja ação está relacionada à presença de ácido ascórbico 
(presente em frutas cítricas), ginsenosídios, quercetina e polifenóis; redução de problemas 
do miocárdio cuja ação está associada à presença de curcumina. O mercado de alimentos 
funcionais envolve cerca de 10 bilhões de euros anualmente na Europa (Kover et al., 2008). 
Por outro lado, os nutracêuticos são alimentos ou parte dos alimentos que 
apresentam benefícios à saúde, incluindo a prevenção e/ou tratamento de doenças (Kwak e 
Jukes, 2001; Roberfroid, 2002; Hungenholtz, 2002; Andlauer e Furst, 2002 citados por 
Moraes e Colla, 2006). Segundo Espin et al. (2007) os nutracêuticos podem abranger desde 
os nutrientes isolados e suplementos dietéticos até produtos projetados, produtos herbais e 
alimentos processados. Produtos que incorporam extratos de alimentos ou extratos 
enriquecidos com fitoquímicos são considerados nutracêuticos quando trazem algum 
benefício fisiológico direto ou indireto. Os fitoquímicos bioativos têm se tornado uma fonte 
muito significativa de ingredientes nutracêuticos (Espin  et al., 2007). A capacidade de 
algumas plantas em reduzir o risco de doenças crônicas tem sido associada, em parte, com a 
ocorrência de metabólitos secundários não nutrientes (fitoquímicos). Dentre os compostos 
fitoquímicos que estão presentes na dieta e estão associados a benefícios para a saúde estão 




incluidos compostos sulfurosos, carotenos, monoterpenos, fitosteróis e vários grupos 
fenólicos (Espin et al., 2007). Os sistosteróis (fitosteróis), por exemplo, possuem atividade 
hipocolesterolêmiante comprovada, desta forma, o produto que contém este princípio ativo 
recebe o  Selo de Aprovação SBC criado em 1991 pela Sociedade Brasileira de Cardiologia 
(SBC, 2007). 
Segundo a Resolução RDC no2 de 2002 da Agência de Vigilância Sanitária 
(ANVISA, 2007), as substâncias bioativas são definidas como os nutrientes ou não 
nutrientes que possuem ação metabólica ou fisiológica específica e, isolados, entendem-se 
como as substâncias extraídas da sua fonte original. As substâncias bioativas e/ou isolados 
são classificadas em: carotenóides, fitoesteróis, flavonóides, fosfolipídeos, 
organosulfurados, polifenóis e probióticos.  
Com o objetivo de garantir à população brasileira o acesso seguro e o uso racional 
de plantas medicinais e fitoterápicos, promovendo o uso sustentável da biodiversidade, o 
desenvolvimento da cadeia produtiva e da indústria nacional, foi aprovada a Política 
Nacional de Plantas Medicinais e Fitoterápicos através do Decreto nº 5.813, de 22 de junho 
de 2006 (Brasil, 2006b). Alguns objetivos específicos deste Decreto são o de promover a 
pesquisa, o desenvolvimento de tecnologias e inovações em plantas medicinais e 
fitoterápicos nas diversas fases da cadeia produtiva promovendo o desenvolvimento 
sustentável, bem como o fortalecimento da indústria farmacêutica nacional neste campo. 
Algumas diretrizes do Decreto no 5.813 visam promover a formação técnico-científica e 
capacitação no setor de plantas medicinais e fitoterápicos, além de fomentar pesquisa, 
desenvolvimento tecnológico e inovação com base na biodiversidade brasileira. O 




parágrafo 16.3 do Decreto está voltado para o financiamento da produção de fitoterápicos e 
insumos relacionados para fins de exportação e seleção de projetos estratégicos na área de 
plantas medicinais e fitoterápicos, visando o investimento em projetos pilotos (Parágrafo 
17.5). Diante destas medidas, observa-se a importância que a área de produtos naturais está 
conquistando na política e no mercado brasileiros. 
Outra medida que incentiva a política de desenvolvimento da cadeia produtiva de 
produtos naturais observada no Brasil é o Plano Amazônia Sustentável (PAS), 
desenvolvido pelo Ministério da Integração Social e Ministério do Meio Ambiente (Brasil, 
2004). Neste plano, as oportunidades de desenvolvimento sustentável podem ser resumidas 
em três conjuntos estratégicos, sendo um deles o patrimônio biológico. Com relação a este, 
a Amazônia abriga um terço das Florestas Tropicais úmidas do planeta, as quais 
concentram 50% da diversidade biológica mundial e apresentam imenso potencial genético, 
princípios ativos de inestimável interesse econômico e social e oferta de produtos florestais 
com alto valor no mercado. Segundo a avaliação dos idealizadores do PAS, a tendência 
pela produção de extratos vegetais e óleos voláteis no Pólo Industrial de Manaus vem 
crescendo, constituindo a primeira grande mudança no modelo industrial implantado há 
mais de quarenta anos na economia industrial. Segundo o PAS, a produção de extratos e 
óleos voláteis, incluindo fitoterápicos, deve ser estimulada não apenas pelo valor que 
representa, mas também por sua capacidade de gerar amplas cadeias produtivas com 
utilização sustentável da biodiversidade. O plano prevê que além do denvolvimento direto 
na produção, um dos grandes objetivos é a transferência de conhecimentos tradicionais 
associados às plantas para que possam ser utilizados para o desenvolvimento de novos 




produtos. Para isso, se faz necessária a interação entre povos indígenas/comunidades locais 
e instituições de pesquisa e desenvolvimento. 
Segundo Meireles (2003), os extratos naturais são competitivos em relação aos 
sintéticos porque eles são elaborados utilizando fontes naturais, além de possuírem 
qualidades sensoriais mais próximas às suas matrizes vegetais de origem. 
2.2 Mercado de óleos voláteis  
Óleos voláteis são de interesse para indústrias de aroma e fragrância incluindo 
companhias de bebidas, alimentos e perfumes. Este mercado comercial requer produtos de 
alta qualidade e preços competitivos. A expectativa de crescimento na demanda de óleos 
voláteis vem da indústria de alimentos, devido ao crescimento da demanda por alimentos 
processados que estejam intimamente ligados à utilização de produtos/aditivos que 
aumentem a vida de prateleira (antioxidantes) ou tragam algum benefício à saúde 
(funcionalidade). Estes ingredientes podem ser provenientes de fontes naturais ou processos 
químicos. O uso de antioxidantes sintéticos  como BHA (Butylated hydroxyanisole), BHT 
(Butylated hydroxytoluene), THBQ (Tertiary butylhydroquinone) e PG (Propyl gallate) têm 
sido severamente restritos na indústria de alimentos devido aos efeitos colaterais  como 
alergia e possíveis ações promotoras de câncer que têm sido constatadas em estudos com 
animais de laboratório (Rizvi, 1994). 
O mercado de óleo volátil requer um produto limpo, de alta qualidade, 
abastecimento/produtividade e preços competitivos.  




2.3 Extração  
A extração é uma operação unitária que tem por objetivo a separação de 
determinadas substâncias a partir de diversas matrizes, sólidas ou líquidas, através de 
processos químicos, físicos ou mecânicos. 
Extração é um importante processo que possui várias aplicações na engenharia de 
alimentos. Este processo é usado para recuperar componentes importantes do alimento ou 
isolar compostos desejados como flavorizantes e antioxidantes, além de atuar na remoção 
de contaminantes ou compostos indesejados como alcalóides e colesterol de alimentos. A 
extração é uma das principais operações do processo de manufatura de muitas indústrias de 
alimentos e requer um engenheiro de alimentos que tenha conhecimentos em 
termodinâmica, teoria, métodos, sistemas de extração, parâmetros tecnológicos do processo 
e métodos de otimização (Tzia e Liadakis, 2003).  
 Extração com solvente orgânico ou água e extração líquido-líquido já são 
incorporados  no processamento básico de alimentos, enquanto que a SFE é um método 
alternativo promissor para novas aplicações ou aplicações melhoradas na engenharia de 
alimentos. A SFE é recomendada para a produção de componentes de alimentos de alto 
valor agregado como produtos naturais. Diante do complexo fenômeno envolvido na 
extração supercrítica é difícil interpretar  e transferir a teoria dos estudos laboratoriais para 
aplicação em escala industrial. Segundo Tzia e Liadakis (2003) as condições ótimas de 
extração e separação são obtidas empiricamente.  




O primeiro objetivo da engenharia de processamento de alimentos é encontrar um 
processo de extração com bom desempenho quanto ao rendimento, qualidade, tempo de 
operação (produtividade) ou custo, e consequentemente ajustar os parâmetros do processo 
para sua otimização. Sendo assim, o melhor resultado com relação ao rendimento e/ou 
qualidade do produto final devem ser alcançados. Este é o objetivo da otimização de um 
processo ou um sistema (Tzia e Liadakis, 2003). Além dos fatores  rendimento e  
produtividade, a seletividade do solvente é um fator que deve ser considerado. A 
seletividade envolve a solubilidade da (s) substância(s) de interesse. Os fatores rendimento 
e produtividade têm implicação econômica e determinam a viabilidade industrial da 
maioria dos processos, enquanto que a seletividade está relacionada com a qualidade e 
pureza do produto (Al-Jabari, 2002 citado por Quispe-Condori, 2005). 
 Tzia e Liadakis (2003) apresentam diferentes métodos e equipamentos de extração 
com solvente, para obtenção de compostos proveniente de fontes naturais. Primeiramente 
há uma subdivisão entre solventes líquidos que são aplicados industrialmente em grande 
escala desde as primeiras décadas do século 20 e o método alternativo de extração com 
gases comprimidos ou fluidos supercríticos. As aplicações do primeiro tipo correspondem 
aos sistemas convencionais de extração como percolação ou imersão (agitação ou 
difusores). Há processos que operam em batelada, semi-contínuo e contínuo em estágio 
simples ou multi-estágios de extração.  
Quanto à tecnologia de extração aplicada a produtos naturais, Meireles (2003) 
afirma que ao comparar os processos de obtenção dos extratos naturais, devem ser levadas 
em consideração as propriedades funcionais e a qualidade dos extratos obtidos por 




diferentes tecnologias de extração. Certamente a SFE apresenta  custo de investimento 
desfavorável frente às outras tecnologias como SD ou qualquer outro processo de extração 
com solvente a baixa pressão (LPSE), mesmo levando-se em conta o número de operações 
unitárias associadas que não são requeridas pela SFE como decantação, centrifugação, 
retirada do solvente do extrato e do lodo de sólidos (bagaço, material exaurido) que envolve 
destilação, evaporação, descoloração, etc. 
 Ao comparar tecnologias de extração, as propriedades e a qualidade dos extratos 
devem ser confrontadas. Desse modo a SFE pode se tornar competitiva e um processo 
alternativo de extração (Meireles, 2003).  
2.3.1 Destilação por arraste a vapor 
A destilação por batelada utilizando vapor é o processo clássico para obtenção de 
óleo volátil de plantas condimentares, medicinais e aromáticas (Figura 2.3.1).  
A SD é um processo seguro e simples e não agride o meio ambiente. Por ser um 
processo simples, quando se trata de pequenas capacidades pode ser implementado sem 
grandes conhecimentos técnicos, no entanto, esta operação merece um estudo cuidadoso em 
plantas com capacidades mais elevadas, pois a eficiência da operação pode ser 
determinante (Whish, 1995; Boutekedjiret et al. 1997 e Boutkedjiret et al. 2003 citados por 
Mateus et al. 2006). 
 





Figura 2.3.1: Colunas da unidade de destilação por arraste a vapor (SD). 
 
Comparando a prática da destilação por arraste a vapor no laboratório e na indústria 
algumas diferenças são importantes e devem ser consideradas. A destilação no laboratório é 
exaustiva, originando resultados reprodutivos ao comparar a composição química do óleo. 
Koedan (1982, citado por Mateus et al. 2006) enfatizou a contribuição das condições de 
operação às mudanças na composição química original. A operação industrial não tem que 




ser exaustiva e sim de acordo com a qualidade aceitável do óleo para suas aplicações. No 
laboratório, como ferramenta de pesquisa, a destilação por arraste a vapor usa 
frequentemente partes selecionadas da planta enquanto que na indústria em geral, as plantas 
são utilizadas na forma como foram coletadas no campo. Na indústria a economia do 
processo deve contabilizar a energia consumida por ser um dos parâmetros mais 
importantes. 
O tempo de ciclo do processo de destilação por arraste a vapor é tão importante 
quanto para qualquer outro processo de extração. Este está intimamente relacionado com a 
vazão do solvente, que neste caso específico é o vapor. No período final de destilação, o 
acréscimo do rendimento em óleo observado é muito baixo frente ao gasto energético e o 
tempo do processo. Com períodos mais curtos de extração, a composição química do óleo é 
representativa, no entanto não é igual à composição do óleo volátil obtido por extração 
exaustiva. A definição da capacidade do equipamento e produtividade está relacionada com 
a densidade da planta no leito e o rendimento do óleo (Mateus et al. 2006).  
Em uma planta de destilação, a corrente de vapor saturado ou superaquecido 
alimenta o extrator ou coluna que está empacotada com matéria-prima e extrai os 
compostos voláteis presentes na matriz vegetal. Há um tipo de processo de destilação em 
que a matriz vegetal é submersa em água e  uma fonte de calor permite a produção de 
vapor. Este processo de destilação é chamado de hidrodestilação ou destilação com água e 
será descrito mais detalhadamente a seguir. A destilação se faz efetiva usando dois 
fenômenos físicos opostos, o de vaporização e o de condensação para liberação das 
substâncias voláteis  de matrizes aromáticas. 




 Os métodos de destilação são separados em três categorias (Povh, 2000): 1) 
destilação com água e vapor, 2) destilação com água ou hidrodestilação e 3) destilação com 
vapor direto. 
2.3.1.1 Destilação com água e vapor 
Na destilação com água e vapor, a matriz vegetal fica acomodada em um cesto com 
o fundo perfurado. Este cesto é inserido no destilador onde há água, no entanto o material 
vegetal não está imerso na água (Figura 2.3.1.1). A  água é aquecida e o vapor saturado 
(vapor úmido) é produzido, no entanto apenas o vapor entra em contato com a matriz 
vegetal. Este método de destilação apresenta limitações, quando a porosidade do leito é 
muito baixa ou quando o óleo volátil é de mais difícil acesso. Os óleos voláteis que são 
obtidos por destilação a vapor tendem a uma composição química mais restrita que o óleo 
obtido por hidrodestilação.  
 
Figura 2.3.1.1: Destilação com água e vapor. 




2.3.1.2 Destilação com água ou hidrodestilação 
 Quando a matéria-prima é totalmente imersa em água e aquecida até a ebulição, este 
método é chamado de destilação com água ou hidrodestilação. Na destilação com água ou 
hidrodestilação (Figura 2.3.1.2), a matriz vegetal e a água estão juntas na coluna ou extrator 
e são levadas à ebulição. Esta técnica de destilação é a mais antiga. Embora talvez não seja 
o método mais eficiente, a hidrodestilação representa o sistema para destilação mais 
versátil. Esta é a técnica mais utilizada em laboratório. 
 
 
Figura 2.3.1.2: Destilação com água ou hidrodestilação. 
 
 A hidrodestilação é apropriada para vários tipos de matrizes vegetais: flores, frutos, 
folhas, rizomas, raízes, sementes, casca de caule, castanhas, galhos ou pó. Os óleos voláteis 
podem ser re-destilados por hidrodestilação. Hidrodestilação deve ser requerida para 
materiais que não podem ser facilmente destilados com vapor, especialmente materiais 




muito finos. O método de hidrodestilação não é uma boa escolha para plantas herbáceas 
(plantas herbáceas são, na maior parte das vezes, definidas de duas formas: i) plantas de 
caule macio ou maleável, normalmente rasteiro, sem a presença de lignina, ou seja, sem 
caule lenhoso; ii) plantas cujo caule não sofre crescimento secundário ao longo de seu 
desenvolvimento) pois quando o material é destilado, os elementos ácidos das plantas são 
liberados  e acidificam a água ou o vapor como, por exemplo, o ácido tíglico da Camomila 
Romana (Rose e Alkire, 2001). Esta acidificação pode alterar quimicamente ou decompor 
parcialmente alguns compostos do óleo volátil.  
Uma reação promovida pela hidrodestilação bastante citada na literatura é definida 
como hidrólise. A hidrólise é uma reação química na qual a água reage com outra 
substância e forma duas ou mais substâncias, como por exemplo, ésteres que são 
hidrolizados a álcool e ácidos carboxílicos. A qualidade e o valor dos óleos que 
normalmente contém altas porcentagens de ésteres (como a lavanda) podem ser afetados 
pela hidrodestilação. Plantas como menta, lavanda e outras plantas herbáceas  quando 
destiladas para obtenção de óleo volátil devem ser destiladas por arraste a vapor. 
2.3.1.3 Destilação por arraste a vapor (caldeira externa) 
 O método de destilação por arraste a vapor (SD) utiliza um gerador de vapor externo 
para a produção de vapor. O destilador ou extrator que contém a matriz vegetal é 
alimentado com o vapor que pode ser saturado ou superaquecido e a pressão pode chegar a 
6 bar. A Figura 2.3.1.3 representa o esquema da destilação com vapor direto. Este método é 
o utilizado industrialmente. 






Figura 2.3.1.3: Destilação por arraste a vapor. 
2.3.1.4 Produtos da Destilação 
 Neste processo, dois produtos são obtidos: óleo volátil e hidrolatos (água não 
alcoólica condensada). Pequenas quantidades de compostos aromatizantes estão presentes 
no hidrolato, conferindo a ele agradável fragrância. Vários hidrolatos provenientes de flores 
e folhas possuem grande potencial de uso como fragrância nas indústrias de cosméticos, 
alimentos e farmacêuticas. Os hidrolatos podem ser usados em formulações em meio 
aquosos de cosméticos, cremes, loções, sabonetes, alimentos, bebidas e como aromatizante 
de ambientes. No entanto, é muito comum hidrolatos serem descartados pelas destilarias 
que não conhecem o grande potencial de venda. 




2.3.1.5 Etapa de Separação 
 A etapa de separação do óleo volátil e hidrolato ocorre por decantação. A mistura 
deve ser mantida estática por algumas horas para que haja a total separação do óleo. Se o 
hidrolato não é um produto de interesse, pode ser adicionado um sal com o objetivo de 
facilitar a separação. No caso de hidrodestilação em que é utilizado mais comumente o 
aparato de Clevenger, o condesador pode ser removido e o óleo pode ser retirado pela parte 
superior com o auxílio de uma pipeta.  
As opções nos casos em que a separação é mais complicada ou o rendimento de 
óleo é muito baixo, são: 1) aumentar o tempo de separação podendo chegar a alguns dias; 
2) dissolver um sal na emulsão, mesmo sendo este um procedimento que degrada o 
hidrolato; 3) congelar e depois separar; 4) extrair o óleo volátil com solvente imiscível em 
água como diclorometano, tolueno, hexano ou éter de petróleo. Neste caso último caso, o 
processo global já não poderá ser considerado limpo. 
2.3.1.6 Lei de Dalton 
 O processo de destilação por arraste a vapor vantajosamente usa  a pressão de vapor 
da água e  a pressão de vapor do óleo volátil para permitir a vaporização da mistura a 
temperaturas  mais baixas. O material majoritariamente destilado é a água, e isto contribui 
para permitir que óleos voláteis (mistura de terpenos, sesquiterpenos e compostos 
fenólicos) sejam destilados em temperaturas inferiores a 100 ºC, que é a temperatura 
normal de ebulição da água. A lei de Dalton governa este princípio em que a pressão de 
vapor total da mistura de vapores (vapor de água e vapores do óleo volátil) seja igual à 




soma das pressões parciais de cada  substância como apresentado na Eq. 2.1. Rose e  
Alkiere (2001) citam o exemplo da destilação por arraste a vapor da lavanda em 
temperatura inferior a 120 ºC, que é a temperatura de ebulição do óleo de lavanda. A 
Tabela 2.3.1.6 mostra o ponto de ebulição da água e compostos majoritários do óleo volátil 
de lavanda (>80%) e da mistura de todos os compostos. A lei de Dalton é válida para 




iOHT PPP 2                                                                                                                (2.1) 
Onde: TP : pressão total da mistura; OHP 2 : pressão parcial da água; iP : pressão parcial de 
cada substância; 
Tabela 2.3.1.6: Ponto de ebulição das substâncias puras (Nist, 2007 e Rose e Alkiere, 
2001) e da mistura (Rose e Alkiere, 2001). 
Substância Ponto de Ebulição, º C 
Água 100 
Acetato de linalil 220 
Linalool 198 









2.3.2 Tecnologia supercrítica 
A extração com fluidos supercríticos é uma operação unitária por contato que se 
fundamenta no equilíbrio e nas propriedades físico-químicas dos fluidos supercríticos: alto 
poder de solvatação, alto coeficiente de difusão, baixa tensão superficial e baixa 
viscosidade (Brunner, 1994).  
O processo de extração supercrítica emprega como solvente um fluido a temperatura 
e pressão próximas ou acima do ponto crítico. O ponto crítico de cada substância é 
caracterizado por sua temperatura crítica (Tc), pressão crítica (Pc) e volume crítico (Vc) 
correspondentes; abaixo do ponto crítico a substância pode existir como um líquido ou um 
vapor. Acima do ponto crítico existe a região supercrítica, sendo que as variações das 
propriedades termodinâmicas nesta região podem ser intensas, causando diferentes efeitos 
em solutos e reagentes (Sandler, 1989), conforme apresentado na Figura 2.3.2.1. Próximo 
do ponto crítico, as propriedades físico-químicas mudam drasticamente e as fases vapor e 
líquida tornam-se indistinguíveis (Kronholm et al., 2002). 
 Dos vários gases e líquidos utilizados nas pesquisas envolvendo tecnologia 
supercrítica, o dióxido de carbono é a escolha padrão para aplicação em processos 
envolvendo produtos naturais por ser inerte e ter baixa pressão crítica (73,4 bar) e baixa 
temperatura crítica (31,2 ºC), condições estas facilmente alcançadas (Brunner, 1994). 
Do ponto de vista de seletividade, a SFE pode ser considerada uma tecnologia de 
grande potencial. O fluido supercrítico apresenta diferentes densidades (poder de 




solvatação) a diferentes condições de pressão e temperatura, sendo possível otimizar a 
seletividade da extração (Brunner, 1994). 
A tecnologia sub e supercrítica é uma tecnologia limpa e, portanto considerada 
“indústria verde”, característica que a tornou ainda mais interessante tendo em vista que as 
regulamentações com relação ao uso de solventes orgânicos tornaram-se mais rígidas e 
restritivas, incluindo a proibição de alguns solventes tradicionais. 
Segundo Quispe-Condori (2005), a aplicação industrial da SFE deveria ser muito 
mais difundida do que é na realidade pelas inúmeras vantagens apresentadas e a razão 
apresentada estaria relacionada a algumas lacunas científicas. 
A extração de matrizes sólidas por SFE, especialmente extração com dióxido de 
carbono, é estabelecida em escala industrial para amplas aplicações como produção de café 
descafeinado, extrato de lúpulo, além de  plantas multipropósito para processamento de 
matrizes vegetais como especiarias e ervas (plantas aromáticas, condimentares e 
medicinais) para obtenção de extrato vegetal e óleo volátil (Tzia e Liadakis, 2003).  O layot 
da planta de SFE é simples e  a unidade é compacta como apresentada na Figura 2.3.2.2. 





Figura 2.3.2.1: Diagrama de equilíbrio para uma substância pura (adaptado de 
Sandler, 1994). 
 
Tzia e Liadakis (2003) citam 25 organizações de processamento ou fornecedoras de 
produtos relacionados à tecnologia supercrítica, entre elas Flavex, Hermsen, HVG Barth, 
Kaffe HAG, SKW Trostberg, KD-Pharma-IQA, General Foods, John Haas, Praxair, 
Yakima, Carlton United Breweries, English Hops, Steiner Hops, Fuji Flavor, Kobe, Mori 
Oil Mills, Ogawa, Takasago, Takeda, Cultor, Hitex, Norac, Aroma Tech OY, Quest, Wells 
Investiment Ltda. Muitos fabricantes listados  trabalham com flavor de especiarias e 
produzem uma grande variedade de produtos naturais como óleo, pigmentos naturais e 
antioxidantes. Por exemplo, a Flavex está envolvida no processamento de ampla variedade 








         Figura 2.3.2.2: Planta industrial de SFE (Separex Chimie Fine). 
 
 




 Perrut (2000) associa a utilização da tecnologia supercrítica a produtos inovadores: 
“novos” ingredientes alimentares que não são obtidos por extração clássica com solvente ou 
destilação podem ser produzidos. Na indústria farmacêutica tem se dado grande 
importância à forma de liberação das drogas (drug delivery systems), o que tem 
possibilitado novas rotas terapêuticas para muitas doenças (asma, diabetes, câncer, etc.);   
em outras áreas obtenção de produtos como aerogéis, cerâmicas de alta qualidade, etc. Na 
Tabela 2.3.2, estão alguns produtos que podem ser extraídos com fluido supercrítico. 
A tecnologia supercrítica explora altas densidades (próximas às do líquido) 
apresentadas pelos fluidos supercríticos, associadas a valores intermediários de difusividade 
(entre gases e líquidos) e viscosidades baixas (características dos gases). Estas propriedades 
favorecem altas taxas de extração devido ao grande poder de solvatação atribuído aos 
valores de densidades maiores, ao mesmo tempo em que, valores baixos de viscosidade 
associados a altos valores de difusividade propiciam alto poder de penetração na matriz 
sólida (Muller, 1999 e Rodrigues, 1996 citados por Yoda, 2001) 





Corantes, antioxidantes (extrato de alecrim), agentes de textura (purificação 
da lecitina) e produtos de baixo teor de gordura. 
 
Flavor/fragrância Produtos aromáticos/flavor com alta qualidade organoléptica, ausência de 
qualquer resíduo de solvente orgânico, frações de extratos impossibilitados 
de serem obtidos facilmente por processos clássicos (como páprica, 
gengibre) ou frações sem solventes  tóxicos (como aroma de rum, 
conhaque, uísque, etc.). 
 









 A SFE tem sido utilizada para obtenção dos mais variados produtos. Do grupo de 
pesquisa do Laboratório de Tecnologia Supercrítica: Extração, Fracionamento e 
Identificação de Extratos Vegetais (LASEFI-DEA/FEA-UNICAMP) podem ser citados 
trabalhos com extração supercrítica de óleos voláteis e oleoresinas (Zancan, 2001; Braga, 
2002; Braga, 2005; Pereira, 2002; Pereira, 2005; Quispe-Condori, 2002; Quispe-Condori, 
2005; Carvalho Jr., 2004; Moura, 2004), óleos vegetais e vitaminas (França et al., 1999; 
Monteiro et al., 1997), glicosídios (Pasquel-Ruiz, 1999 e Yoda, 2001), alcalóides (Pereira, 
2002 e Pereira, 2005), além da utilização do dióxido de carbono supercrítico em reações de 
hidrólise e produção de oligossacarídios (Moreschi, 2004).  
Na base de dados do Escritório de Marcas e Patentes dos Estados Unidos (USPTO) 
de 1976 até 2007, existem 3721 patentes relacionadas às palavras de busca “extraction 
AND supercritical” e 8605 patentes relacionadas à palavra de busca “supercritical” 
(USPTO, 2007). Estes números mostram que esta tecnologia apresenta inúmeras 
aplicações, sendo que a comunidade científica e as empresas têm demonstrado grande 
interesse na área. 
2.3.2.1 Etapas da SFE 
A SFE opera conforme descrito a seguir e o fluxograma do processo é apresentado 
na Figura 2.3.2.3. 
I) No extrator (E), o leito é formado por um cesto que contém partículas da matriz 
vegetal (folhas, flores, sementes, rizomas). A matéria-prima deve ter umidade entre 




10 e 18%. Teor maior de água poderá atuar como co-solvente durante a extração 
(Meireles, 2003); 
II) O solvente armazenado em tanque (T-1) passa por um condensador (TC-2) para 
garantir que o solvente estará na fase líquida antes de ser alimentado na bomba de 
alta pressão (B-1) que elevará a pressão até à pressão de operação do sistema;  
III)  Caso haja adição de co-solvente/modificador no sistema, deverá ter no processo um 
tanque (T-2) para armazenamento de co-solvente, mais uma bomba de alta pressão 
(B-2) e um misturador (M); 
IV)  A corrente de alimentação de solvente (C-1) alimenta o extrator; 
V)  Através de aquecimento do extrator encamisado, o leito de partículas atinge a 
temperatura de operação; 
VI)  Atingidas as condições de operação (pressão e temperatura), a válvula de entrada 
do extrator é aberta, permitindo o fluxo do solvente ao longo do leito (neste 
momento o CO2 com/sem co-solvente); 
VII) A corrente composta por  CO2 com/sem co-solvente e compostos extraídos (C-2), 
alimenta o separador (S) ou separadores (poderão ser utilizados vários separadores 
em série), sendo que para o caso em que há mais de um separador, a pressão dos 
mesmos será em cascata. Nesta etapa o dióxido de carbono se separa dos compostos 
extraídos e do co-solvente (caso seja utilizado) pela redução da pressão, podendo 
também ser modificada a temperatura. Existem duas correntes de saída do 
separador: corrente de extrato (compostos extraídos) (C-3) e corrente de solvente 
(C-4) e no caso de uso de co-solvente, este estará presente na corrente (C-3); 




VIII) Em escala laboratorial, a corrente (C-4) raramente opera com reciclo, o que implica 
em eliminação do solvente após o processo de extração; 
IX) Em escala industrial, a corrente de saída do solvente dióxido de carbono (C-4) é 
mantida sob pressão (entre 40 a 50 bar) e passa por um condensador (TC-1). A 
corrente do dióxido de carbono (C-4) alimenta o tanque pulmão (T-1).  
X) No caso de operação com reciclo do dióxido de carbono, o tanque (T-1) possui duas 
correntes de entrada: do dióxido de carbono proveniente do reciclo (C-4) e corrente 
de reposição de dióxido de carbono (C-7) proveniente do reservatório (T-0) para 
que o nível mínimo do tanque seja mantido.  
O circuito do solvente no processo de pressurização do sistema é apresentado por 
Sandler (1989) através do diagrama de temperatura (T) versus entropia (s) (Figura 2.3.2.4). 
 





Figura 2.3.2.3: Fluxograma da SFE. 
 
 
Figura 2.3.2.4: Circuito do solvente em diagrama de temperatura versus entropia (1) 
solvente liquefeito, (1 → 2) pressurização até pressão de extração, (2 → 3) 
aquecimento isobárico, (3) extração, (3 → 4) expansão isoentálpica, (4 → 5) 
evaporação, (5) precipitação, (5 → 6) condensação, (6) separação da fase condensada 
de extrato, (6 → 1) resfriamento (adaptado de Sandler, 1989). 




2.3.2.2 Cinética de extração – curvas globais de extração (OEC) 
 Para a produção de óleos voláteis e extratos de plantas (folhas, sementes, rizomas, 
raízes), a análise de um processo pode ser feita considerando a curva global de extração 
(OEC). Primeiramente é interessante que um procedimento simples seja estabelecido para 
analisar os efeitos das variáveis de processo (pressão, temperatura e vazão do solvente 
sobre o rendimento e composição química). Depois, as condições podem ser otimizadas 
considerando o processo global (Meireles, 2008).  
 Uma OEC é obtida considerando a massa de extrato obtida em função do tempo de 
extração. A informação fornecida por uma OEC é o tempo requerido para uma batelada 
(um ciclo de extração). Uma OEC típica pode ser descrita por três etapas (Meireles, 2008):  
i) Etapa de taxa de extração constante (CER, constant extraction rate period): período em 
que a retirada do extrato da superfície externa da partícula ocorre a uma velocidade 
aproximadamente constante, predominando o fenômeno de convecção. Na etapa CER, 
ocorre extração do soluto mais facilmente acessível. A etapa CER é caracterizada pelos 
parâmetros cinéticos: taxa de transferência de massa (MCER), duração do período CER 
(tCER), rendimento durante o período CER (RCER) e razão mássica de soluto na fase fluida 
na saída do extrator (YCER). 
ii) Etapa com taxa decrescente de extração (FER, falling extraction rate period): período 
em que começa a aparecer resistência à transferência de massa na interface sólido-fluido, 
sendo importante o efeito tanto da transferência de massa por convecção quanto por 
difusão. Parte do soluto encontra-se menos acessível, seja porque grande parte do soluto 




extraível não está disponível na superfície das partículas da matriz vegetal ou porque o 
rompimento das células da matriz vegetal não foi uniforme. 
iii) Etapa controlada pela difusão (DC, diffusion-controlled rate period): período 
caracterizado pela retirada do extrato através do mecanismo de difusão. Nesta etapa não há 
soluto na superfície da partícula sólida. 
2.3.2.3 Descrevendo a OEC por um spline 
 Segundo Meireles (2008) uma OEC pode ser descrita por ajuste de retas. A massa 
de extrato (ou rendimento) pode ser obtida a partir das equações descritas a seguir:  a 
Equação 2.2 para o ajuste de duas retas e a Equação 2.3 para o ajuste de três retas. 
mExt = (b0 – C1b2) + (b1 + b2) t                                                                                         (2.2)                                                                                                  
mExt = (b0 – C1b2 – C2b3) + (b1 + b2 + b3) t                                                                  (2.3) 
Onde: bi e Ci: parâmetros do modelo; C1: intersecção da primeira reta com segunda reta; C2: 
intersecção da segunda reta com a terceira reta;  mExt: massa de extrato (ou rendimento); t: 
tempo;  
 A Figura 2.3.2.5 mostra a OEC com as retas ajustadas através do método spline 
descrito por Meireles (2008). A primeira reta, em ambos os casos, representa a etapa CER e 
a segunda reta o início da etapa FER. A inclinação da primeira reta representa a taxa de 
transferência de massa da etapa CER, MCER. O tempo correspondente à intersecção das 
duas retas é denominado  tCER e pode representar o tempo mínimo  de duração de um ciclo 




SFE (Meireles, 2003). A razão de massa de soluto na fase supercrítica na saída do leito 
(YCER) é obtida dividindo MCER pela vazão de solvente para o período CER. O rendimento 
relativo ao período CER é RCER, ou rendimento mínimo esperado do processo SFE a dada 





     Tempo de extração (min)                  




         Tempo de extração (min)                      
         (b) 
Figura 2.3.2.5: OEC (a) funcho + CO2, 250 bar, 40 ºC, 7 x 10-5 kg/s, ajuste de duas retas (Moura, 
2004)  (b) canelinha + CO2, 250 bar, 40 ºC, 5,3 x 10-5 kg/s, ajuste de três retas (Leal et al., 2006c). 
 
2.4 Matrizes vegetais – Uma breve revisão 
 O Brasil é considerado o país detentor da maior diversidade biológica do mundo, o 
que equivale de 20 a 22% do total mundial (Mittermier et al, 1997 citado por Vieira et al.,  
2002). Este ranking é sustentado pelas várias biomassas brasileiras que vão desde os 
extensos manguezais até a Floresta Amazônica, que representa praticamente 50% do 




território brasileiro. Entre as demais biomassas destaca-se o cerrado, abrangendo 
aproximadamente um quarto do território brasileiro, o equivamente a 200 milhões de 
hectares (Adámoli et al., 1996 citado por Vieira et al., 2002). Segundo Giacometti e 
Coradin (1996, citados por Vieira et al., 2002) e Pereira (1996, citado por Vieira et al., 
2002), a conservação desse bioma para inúmeros propósitos estaria na dependência da 
geração de conhecimentos sobre sua biologia e ecologia, para a geração de tecnologias 
apropriadas ao manejo sustentável. 
 Há muito tempo, os índios brasileiros já faziam uso das plantas medicinais e 
aromáticas no processo de cura de suas enfermidades. Seguindo a rota dos colonizadores e 
os fluxos migratórios da população, inúmeras espécies de plantas de outras regiões foram 
introduzidas e incorporadas à cultura brasileira, tornando a fitoterapia uma realidade para 
80% da nossa população (Vieira et al., 2002). A pesquisa científica, a cadeia produtiva e a 
política econômica sobre as plantas medicinais e aromáticas no país se encontram 
dissociadas das reais necessidades do setor e as ações de pesquisa têm se restringido a 
esforços isolados e descontínuos.  
Diante dessa realidade e cientes do grande potencial das plantas, a Embrapa e o 
Ibama tomaram a iniciativa de reunir os pesquisadores e os profissionais ligados a essa 
atividade, na “Primeira Reunião Técnica sobre recursos Genéticos de Plantas Medicinais e 
Aromáticas: Estratégias para Conservação e Manejo Sustentável”, realizada de 11 a 13 de 
setembro de 2001(Vieira et al, 2002). Esta reunião possibilitou diagnosticar a situação das 
espécies mais utilizadas no país e implantar uma rede de informações e pesquisa para 
conservação e manejo dessas espécies. 




 Dentre as plantas de origem brasileiras, a Tabela 2.4 apresenta as de maior 
demanda. 
Tabela 2.4: Demanda das principais plantas medicinais brasileiras segundo 
Associação Brasileira das Indústrias de Fitoterápicos (Vieira et al., 2002). 
Classificação Nome comum Nome científico 
1º Guaraná Paullinia cupana H.B.K. var. sorbilis (Mart.) Ducke 
2º  Urucum Bixa orellana 
3º  Cravo-da-Índia Eugenia caryophyllus  
4º  Capim-Limão Cymbopogon citratus (DC.) Stapf. 
5º  Camomila Chamomilla recutita (L.) Rautchert 
6º  Alecrim Rosmarinus officinalis L. 
7º  Carqueja Baccharis trimera (Less.) DC. 
8º  Alcachofra Cynara scolimum L. 
9º  Cavalinha Equisetum giganteum L. 
10º  Espinheira Santa Maytenus ilicifolia Mart. Ex Reiss. 
11º  Guaco Mikania glomerata Spreng. 
12º  Ipê-Roxo Tabebuia impetiginosa (Mart.) Standley 
 
São várias as plantas condimentares, aromáticas e medicinais cujos extratos 
apresentam propriedades biológicas (antioxidante, hipocolesterolêmica, hipoglicemiante, 
anti-câncer, anti-inflamatória, anti-acne, etc.)  e consequentemente interesse comercial. Pela 
grande biodiversidade, o Brasil se encontra em posição privilegiada na área de produtos 
naturais. O desenvolvimento científico e tecnológico permite que as plantas e seus extratos 
de uso restrito por comunidades indígenas ou de uso popular se transformem em novos 
produtos. A área de desenvolvimento de produtos naturais deve abranger desde a adaptação 
ao cultivo até o produto final e formulações. Dentre a grande variedade de plantas 




aromáticas, condimentares e medicinais, algumas foram selecionadas para este trabalho e 
encontram-se descritas a seguir.  
2.4.1 Funcho (Foeniculum vulgare) 
O extrato das sementes de funcho (Figura 2.4.1) possui atividade antiinflamatória, 
anti-espamódica, carminativa, diurética, expectorante, laxativa, analgésica e estimulante da 
mobilidade gastrointestinal (Jahromi et al., 2003). Os compostos majoritários presentes no 
extrato de funcho são anetol e fenchona (Jahromi et al., 2003).  O anetol associado com 
outros compostos do extrato de funcho é responsável pela atividade antioxidante 
comparável à do BHA e BHT (butylated hydroxyanisole e butylated hydroxytoluene) 
(Moura et al., 2005a). 
Moura et al. (2005a) estudaram a extração de compostos do funcho com fluido sub 
e supercrítico, e foram determinadas isotermas de rendimento global a 30 oC e 40 oC (100, 
150, 200, 250 e 300 bar), composição química dos extratos sendo identificados os  
compostos majoritários (anetol, fenchona, ácido esteárico e ácido oléico).  O estudo avaliou 
os efeitos da geometria do leito (expressos como razão entre altura e diâmetro do leito), 
além das cinéticas de extração. Os autores concluíram que as melhores condições de 
operação, para extração de anetol a partir do funcho, foram 250 bar  e 30 oC ou 40o C (não 
havendo diferença significativa entre as duas temperaturas). O rendimento em anetol (1,7% 
kg/ kg de alimentação) obtido por extração supercrítica a 250 bar foi similar ao obtido por 
hidrodestilação.  
 





Figura 2.4.1: Funcho (Herbgardening, 2008). 
Quispe-Condori et al. (2005) determinaram a influência das condições operacionais 
na etapa de separação utilizando a tecnologia de extração supercrítica a fim de obter fração 
enriquecida com óleo volátil do funcho. A condição operacional ótima para a separação foi 
80 bar e 40 oC. Dois separadores foram usados no equipamento. O maior rendimento em 
anetol (m/m) foi observado a 20 bar e 40o C no primeiro separador (0,68%), mas a maior 
pureza em anetol no extrato foi observado a 80 bar e –10o C (96%). O rendimento global de 
extração (soma dos rendimentos de ambos os separadores) foi aproximadamente constante. 




2.4.2 Canelinha (Croton zehntneri Pax Et Hoff) 
Croton zehntneri Pax et Hoff pertence à família Euphorbiaceae e é conhecida como 
canelinha ou canela-de-cunhã. A canelinha é uma planta aromática nativa e cultivada nas 
regiões de vegetação de caatinga do nordeste brasileiro (Oliveira et al., 2001). A planta é 
comumente usada na medicina popular no tratamento de distúrbios nervosos como 
irritabilidade e ansiedade, como estimulante do apetite, contra distúrbios gastrintestinais e 
apresenta atividade antiinflamatória (Batatinha et al., 1995). A propriedade de interferir no 
sistema nervoso central é atribuída à dois constituintes majoritários de seu óleo volátil, 
anetol e estragol. A ação combinada desses dois compostos atua na redução da freqüência 
cardíaca e das contrações musculares, justificando seu uso popular para o tratamento da 
insônia e doenças relacionadas ao sistema nervoso central (Albuquerque et al., 1995; 
Siqueira et al., 2006).  
Cerca de 2% de sua massa seca é de óleo volátil constituído principalmente por 
mono e sesquiterpenos (Craveiro et al., 1977, Craveiro et al., 1978 citados por Siqueira et 
al., 2006). Outros compostos principais do extrato são: germacreno-B, trans-cariofileno, 
1,8-cineol, beta-mirceno e gama-cadineno. 
O extrato rico em anetol é empregado na indústria como aromatizante e flavorizante 
de alimentos e bebidas, usado também na constituição de perfumes (Siqueira et al., 2006). 
O composto anetol presente no óleo volátil da canelinha com teor de 42,5% 
(Siqueira et al., 2006), é tido como um bom agente flavorizante, inseticida, anticancerígeno, 
antiinflamatório possuindo atividade anestésica e estimulante muscular (Marcus et al., 




1982; l-Harbi et al., 1995; Chainy et al., 2000; Ghelardini et al., 2001; Albuquerque et al., 
1996; citados por Freire et al., 2005). 
Sousa et al. (2005) determinaram a solubilidade pelo método dinâmico e o 
rendimento global de extração (Xo) para o sistema C. zehntneri + CO2. A solubilidade 
variou de 16,4 × 10-3 kg/kg a 28.3 × 10-3 kg/kg na condição de 10 ºC e 66,7 bar. O 
rendimento global variou de 2,09% a 3,71% . A composição química do óleo volátil obtido 
por destilação por arraste a vapor, da oleoresina obtida por extração com etanol e da 
oleoresina obtida por extração com CO2 supercrítico foram confrontados e concluiu-se que 
o teor (% em área) de anetol no extrato foi similar para os três processos  (~86%). 
2.4.3 Cravo-da-índia (Eugenia caryophyllus) 
Conhecida como cravo-da-índia (Figura 2.4.3), nativa da Indonésia, a planta é 
utilizada na medicina popular devido às suas propriedades antimicrobianas, anestésicas, 
fungicidas, bactericidas, anticonvulsivas, anticancerígenas, antimutagênicas e 
antioxidantes (Harbone et al., 1993, Zheng et al., 1992, Miyazawa et al., 2001 citados 
por Yoo et al., 2005; Ueda-Nakamura et al., 2006; Nazer et al., 2005; Ito et al., 2005). 
Por possuir boas características sensoriais também é usado na indústria de alimentos 
como ingrediente para conferir aroma e sabor (Menon e Garg et al., 2001 citado por 
Martinez, 2005). Quando usado como agente flavorizante, é considerado um 
ingrediente seguro e não carcinogênico (Nagoby e Lakshmiah et al., 1992 citados por 
Abraham et al., 2001).  








Figura 2.4.3: Cravo-da-índia (Wikipedia, 2007). 
O extrato é altamente rico em eugenol sendo a porcentagem média de 70% (em 
base seca de massa de extrato) (Sousa et al., 2004 citado por Martinez, 2005). Este 
composto mostrou  efeito moderado de defesa contra toxicidade gênica (Abraham et al., 
2001), podendo ser incluído em formulações farmacêuticas (Gayoso et al., 2005). A 
atividade anticancerígena foi comprovada pela característica do material de reduzir o 
tempo de vida de células cancerosas humanas (Yoo et al., 2005). Com a extração 
supercrítica foram obtidos dados como os de Porta et al. (1998) com a condição de 
operação de 90 bar e 50 ºC. Usando-se condições subcríticas, temperaturas como –10 ºC 
e pressão de 90 bar se verificou o ótimo fracionamento em dois separadores. Porém o 
uso de pressões acima de 100 bar a 50 ºC, trouxe ao extrato compostos de alto peso 
molecular, indesejados.  




2.4.4 Erva-baleeira (Cordia verbenacea) 
 Conhecida popularmente no Brasil como “erva baleeira”, a Cordia verbenacea é 
encontrada desde a  região Amazônica até o estado do Rio Grande do Sul (Angely, 1970 
citado por Bayeux et al., 2002). As partes aéreas desta planta (Figura 2.4.4) possuem uma 
fragrância muito forte e persistente, sendo muito usada na medicina popular devido às suas 
propriedades anti-reumáticas, anti-inflamatórias, analgésicas e cicatrizantes (Akiseu et al, 
1983, citado por Carvalho Jr. et al., 2004).  
 
Figura 2.4.4: Folhas da erva-baleeira (Rain-tree, 2008). 
No óleo volátil de C. verbenacea foram citados três componentes majoritários: 1,8 
cineol, beta-cariofileno e alfa-humuleno (Magalhães et al., 2002 citado por Quispe-
Condori, 2005).  A substância artemetina isolada desta planta mostrou significativa 
atividade antiinflamatória sobre ratos em vários modelos experimentais. Análises 
fitoquímicas com esta planta revelaram a presença de dois flavonóides e dois novos 




triterpenos, além da artemetina, como substâncias ativas (Lorenzi e Matos,  2002). Um 
produto recentemente lançado pela empresa farmacêutica Aché à base de extrato de erva-
baleeira é o Acheflan, uma pomada com atividade antiinflamatória cujo princípio ativo 
marcador é o alfa-humuleno. 
2.4.5 Erva-doce (Pimpinella anisium) 
 A erva-doce pertence à família Umbellifera (Apiaceae) e suas folhas, flores e frutos 
estão apresentados na  Figura 2.4.5. O fruto é usado industrialmente para a produção de 
óleo volátil, tintura, extrato fluido, alcoolato e hidrolato. A análise fitoquímica do óleo 
volátil mostra como principal constituinte o anetol (90-95%), substância responsável pelo 
seu sabor e odor característicos de anis.  
 
Figura 2.4.5: Erva-doce (Wikipedia, 2007 e Aniseeds, 2007). 




Ensaios farmacológicos demonstraram que o extrato dos frutos  e o óleo volátil 
possuem atividade antifúngica, antiviral, repelente de insetos, expectorante, espamolítica e, 
após exposição à luz solar, ocorre a formação do dianetol, cuja estrutura é semelhante à do  
estilbestrol, e um ação tóxica devido à formação do isoanetol. Popularmente é utilizado 
como chá por conferir atividade contra resfriado, tosse, bronquite, febre e cólica, 
inflamação na boca e garganta, má digestão e perda do apetite (Lorenzi e Matos, 2002). 
 Rodrigues et al. (2003) estudaram a obtenção de extrato de erva-doce com dióxido 
de carbono líquido (80 a 180 bar e 30o C) e obtiveram rendimento global de 3,13 a 10,67% 
(m/m). As solubilidades do óleo volátil em dióxido de carbono foram 0,0110; 0,0277; 
0,0143 e 0,0182 kg de soluto por kg de CO2 a 80, 100, 140 e 180 bar respectivamente. Os 
compostos majoritários identificados e quantificados foram anetol (∼90%), gama-
himachaleno (2-4%), p-anisaldeído (<1%), metilchavicol (0,9-1,5%), cis-pseudoisoeugenil 
2-metilbutirato (∼3%) e trans-pseudoisogenil 2-metilbutirato (∼1,3%). 
2.4.6 Camomila (Chamomilla recutita (L.) Rauschert. 
A camomila pertence à família das Compositae (Asteraceae). É uma planta 
herbácea, anual e aromática. A parte usada para fins terapêuticos é constituída dos capítulos 
florais secos (Figura 2.4.6). É uma planta utilizada tanto na medicina científica quanto na 
popular, na forma de infuso e decocto (cozimento dos capítulos, ou seja, flores), como 
tônico amargo, digestivo, sedativo, para facilitar a eliminação de gases, combater cólicas e 
estimular apetite. Sua análise fitoquímica mostra a presença de  camazuleno, camaviolino e 
alfa-bisabolol.  Entre seus constituintes fixos destacam-se polissacarídios com propriedades 




imunoestimulante, éteres bicíclicos que sob condições  experimentais mostraram atividade 
espasmolítica semelhante  às da papaverina, flavonóides  de ação bacteriostática e 
tricomonidas, além de apigenina que apresenta propriedade ansiolítica e sedativa. A infusão 
aquosa das flores ou  o próprio óleo volátil são empregados ainda em pomadas e cremes e 
em preparações farmacêuticas de uso externo utilizadas para promover a cicatrização da 
pele, no alívio da inflamação das gengivas e como antivirótico no tratamento da herpes, 
propriedades estas devidas principalmente ao alfa-bisabolol. Industrialmente a camomila é 
utilizada na área de cosméticos, alimentos e bebidas (Lorenzi e Matos, 2002).   
 
Figura 2.4.6: Flores da Camomila (Plant pictures, 2008) 
Povh et al. (2001) estudaram o processo de obtenção de extrato de camomila com 
dióxido de carbono (100, 120, 160 e 200 bar, 30 e 40 oC) e concluíram que o rendimento 
global de extração aumentou com o aumento da pressão, da temperatura e da vazão. No 




entanto o teor de óleo volátil no extrato foi superior nas menores pressões estudadas (100 e 
120 bar). Os compostos majoritários identificados no extrato obtido a 100 bar e 30 oC 
foram: beta-farneseno, alfa-farneseno, gama-cadineno, alfa-bisabolol óxido B, alfa-
bisabolol/camazuleno, alfa-bisabolol oxido-A. 
2.4.7 Gengibre (Zingiber officinale Roscoe) 
Originário principalmente da Ásia tropical, o Zingiber officinale Roscoe, da família 
Zingiberaceae, mais conhecido com o gengibre, é uma planta herbácea, de rizoma carnoso 
perene, articulada, ramosa e aromática, possuindo também um sabor picante, suave e de 
odor agradável (Monteiro, 1999). A Figura  2.4.7 apresenta todas as partes do gengibre e 
em especial o rizoma.  
O extrato de gengibre é obtido da base ou raiz da planta (rizoma) e seus óleos 
voláteis são utilizados como ingredientes funcionais em alimentos, bebidas e cosméticos 
(Sacchetti et al., 2005). Esses óleos voláteis, os quais são misturas de monoterpenos e 
sesquiterpenos, são obtidos por arraste a vapor das raízes da planta (Zancan et al., 2002; 
Monteiro, 1999).  
Muitos autores reportam na literatura as atividades biológicas do óleo volátil e do 
extrato bruto do gengibre como antimicrobiana, antifúngica, antioxidante e contra radicais 
livres (Sacchetti et al., 2005). Jolad et al. (2005) relatou sobre a eficácia do gengibre em 
problemas como infecções crônicas, obstruções pulmonares crônicas, asma e artrites 
reumatóidicas. Algumas dessas atividades exercidas pela planta são atribuídas a compostos 
como os gingeróis e shogaóis, sendo o 6-gingerol e o 6-shogaol as substâncias mais 




picantes do rizoma (Zancan et al., 2002). Monteiro (1999) obteve por arraste a vapor óleo 
volátil de gengibre com os seguintes compostos majoritários: α-zingibireno, ar-curcumeno, 
α-farneseno e β-sesquifelandreno (sesquiterpenos). Monteiro (1999) comparou o teor de 
cariofileno (sesquiterpeno) no óleo volátil obtido por arraste a vapor e no extrato obtido por 
extração supercrítica e observou que no óleo volátil o teor foi o dobro do detectado no 
extrato SFE. Zancan et al. (2002) estudaram as influências do uso de co-solventes (etanol e 
álcool isopropílico) em cinéticas de extração com fluido supercrítico na composição 
química e na ação antioxidante da oleoresina do gengibre, utilizando pressões de 200 e 250 
bar e temperaturas de 25 e 35 °C. Obtiveram como substâncias majoritárias presentes no 
extrato o α-zingibereno, gingeróis e shogaóis que são muito afetados pela modificação de 






Figura 2.4.7: Gengibre (Biologie, 2007). 




2.4.8 Alecrim (Rosmarinus officinalis) 
O alecrim (Figura 2.4.8) é uma planta nativa do Mediterrâneo e pertence à família 
Lamiaceae. O alecrim foi reconhecido como uma das plantas com maior atividade 
antioxidante. 
 
Figura 2.4.8: Alecrim (UBC Botanical garden, 2007). 
Segundo  Ibañez et al. (2003) as substâncias associadas à atividade antioxidante são 
os diterpenos fenólicos como carnosol, rosmanol, 7-metil-epirorosmanol, isorosmanol, 
rosmadial, ácido carnosóico, carnosato de metil, e ácidos fenólicos como ácido caféico e 
ácido rosmarínico. A composição química do extrato de alecrim é bastante variável, 
influenciada, entre outros fatores, pelo local de cultivo e técnicas de extração (Reverchon e 
Sanatore, 1992 citado por Carvalho Jr., 2004). As folhas ou extratos de alecrim são muito 
usados em produtos alimentícios, não apenas pelo seu aroma, mas também por sua 




propriedade antioxidante (Carvalho Jr., 2004), como demonstrado no estudo de Leal et al. 
(2003), em que os extratos obtidos por SFE foram submetidos à análise da atividade 
antioxidante utilizando a reação acomplada de beta-caroteno e ácido linolênico.  
No estudo de Señoans et al. (2000, citado por Carvalho Jr., 2004), o extrato de 
alecrim foi obtido por SFE utilizando o co-solvente etanol (300 a 350 bar e 40 a 60 ºC) em 
unidade piloto e para a etapa de separação do extrato do solvente (tanque flash) foram 
utilizados dois separadores. A condição de operação do primeiro separador foi de 150 bar e 
40 ºC e do segundo igual a 20 bar e 25 ºC. O extrato obtido no primeiro separador 
apresentou atividade antioxidade superior ao extrato obtido no segundo separador. Este fato 
é atribuído à variação na composição química como resultado do equilíbrio de fases 
líquido-vapor e da solubilidade do extrato no solvente na condição de separação. Ao 
comparar o teor de ácido carnosóico e ácido rosmarínico do óleo volátil obtido por 
hidrodestilação (aparato de Clavenger) e o extrato obtido por SFE, Carvalho Jr. (2004) 
concluiu que estes compostos estão presentes em maior teor no extrato obtido por SFE com 
a pressão de operação de 100 e 300 bar e temperatura de operação de 30 e 40 ºC. Com 
relação ao maior rendimento, a condição de operação foi de 300 bar e 40 ºC. 
2.4.9 Pimenta-do-reino (Piper nigrun) 
 A pimenta-do-reino pertence à família Piperaceae. É uma planta nativa da Índia e 
cultivada em vários lugares do mundo A pimenta-do-reino é indicada para reumatismo, 
laringite, bronquite crônica, etc. (Rose, 1999).  Os compostos voláteis presentes no extrato 
de pimenta-do-reino (Figura 2.4.9) identificados por Jirovetz et al. (2002) foram 




germacrene-D (11,01%), limoneno (10,26%), beta-pineno (10,02%), alfa-felandreno 
(8,56%), beta-cariofileno (7.29%), alfa-pineno (6.40%) and cis-beta-ocimene (3,19%). O 
óleo volátil das sementes e folhas  da pimenta-do-reino (Figura 2.4.9) chega a ter mais de 
250 compostos que é usado como flavorizante em alimentos e perfumes (Sumathykutty et 
al., 1999). O estudo de El Hamss et al. (2003) indicou que a pimenta-do-reino possui 
atividade antimutagênica nos ensaios com Drosophila. A oleoresina de pimenta-do-reino 
produzida por extração com solvente contém ambos os princípios de pungência e aroma 
(Premi, 2000, citado por Shaikh et al, 2006). 
 
Figura 2.4.9: Pimenta-do-reino (Wikipedia, 2007). 
 
 Os rendimentos de extração da oleoresina variam entre 5 e 15% sendo que os teores 
de voláteis e piperina podem estar entre 15 a 27% e 35 a 55%, respectivamente (Robbins et 




al, 1980 citado por Shaikh et al., 2006). A piperina é sensível à luz e ao oxigênio (Shaikh et 
al., 2006). O estudo de Shaikh et al. (2006) sobre encapsulação do extrato de pimenta-do-
reino mostrou que a encapsulação potege a piperina. Ferreira e Meireles (2002) modelaram 
as curvas de extração da oleoresina  da pimenta-do-reino obtidas por extração supercrítica a 
30, 40 e 50 ºC e pressões de 150, 200 e 300 bar. Setenta por cento da oleoresina foi obtida 
durante a etapa de taxa de extração constante (CER)  (Ferreira et al., 1999) sendo que o  
rendimento (etapa CER) variou de  1,72% a 2,05% (base seca). Perakis et al. (2005) 
estudaram a obtenção do extrato de pimenta-do-reino por extração supercrítica nas 
condições de 40 e 50 ºC, pressões de 90, 100 e 150 bar, vazão de solvente de 1,1; 2 e 3 kg/h 
utilizando extratores com capacidade de 400 mL e ciclones de 18 mL, sendo que o primeiro 
separador operou a 80 bar e 50 ºC e o segundo a 30 bar e 0 ºC. Os rendimentos de extração 
total variaram de 0,09 a 0,13% (kg de extrato/kg de alimentação).  
2.5 Métodos de estimativa de custos aplicados em indústrias 
 Segundo a Association for the Advancement of Cost Engineering International 
(AACE International), a estimativa de custo é estabelecida em cinco classes Designeradas 
como 1, 2, 3, 4 e 5. Uma estimativa de Classe 5 é baseada no mais baixo nível de definição 
do projeto, e a estimativa de Classe 1 é mais próxima à definição total do projeto, ou seja, 
alto grau de maturidade.  Esta classificação considera que a estimativa dos custos de 
manufatura é um processo dinâmico que ocorre por meio de sucessivas estimativas até que 
uma estimativa final se aproxime do valor real. 




2.5.1 Características que distinguem as Classes de Estimativa de Custo 
 As características que são utilizadas para distinguir uma classe da outra são: grau de 
definição do projeto, finalidade da estimativa, metodologia da estimativa, exatidão da 
estimativa e esforço no preparo da estimativa (Anonymous, 1997a).  
2.5.1.1 Nível de definição do projeto 
O nível da definição do projeto determina a extensão e os tipos de informação de 
entrada disponíveis para a estimativa do processo. Tais entradas incluem a definição do 
escopo do projeto, as exigências originais, as especificações, as plantas do projeto, os 
desenhos, os cálculos e outras informações que devem ser desenvolvidas para definir o 
projeto. Quanto mais informações, mais completo será o projeto e maior será o nível de 
definição do mesmo. 
2.5.1.2 Finalidade da estimativa 
As várias classes (ou as fases) de estimativas de custo possuem diferentes 
finalidades. Enquanto o nível da definição do projeto aumenta, a finalidade da estimativa 
progride de uma avaliação estratégica e estudos de viabilidade à autorização do 
financiamento. 
2.5.1.3 Metodologia da estimativa 
 Os métodos de estimativa recaem sobre duas categorias: estocástica (aleatória ou 
randômica) e determinística. Em métodos estocásticos, as variáveis independentes usadas 




na estimatimativa do custo não representam geralmente valores reais, ou seja,  em métodos 
estocásticos os custos são frequentemente sujeitos à suposição. Com métodos 
determinísticos, as variáveis independentes representam medidas mais definitivas do que 
estimadas. Enquanto o nível da definição do projeto aumenta, a metodologia da estimativa 
de custo tende a progredir de estocástica a determinística. Quando o projeto adquire maior 
maturidade, ou seja, o projeto tem maior quantidade de informações já definidas, parte das 
suposições deixa de ser necessária e neste momento, passa-se a aplicar uma estimativa de 
custo baseada em metodologia mais determinística. 
2.5.1.4 Exatidão da estimativa 
A exatidão da estimativa de custo mede a diferença entre o custo estimado e o custo 
real. A exatidão é expressa tradicionalmente como  a porcentagem em torno do ponto 
estimado sujeito a um intervalo de confiança. Enquanto o nível da definição do projeto 
aumenta, a exatidão prevista da estimativa tende a ser aprimorada indicada por um intervalo 
de variação menor.  
2.5.1.5 Esforço no preparo da estimativa 
O nível do esforço necessário para preparar uma dada estimativa é uma indicação 
do custo, do tempo, e dos recursos requeridos. A medida do custo desse esforço é expressa 
geralmente como uma porcentagem dos custos totais do projeto para um dado tamanho do 
projeto. Quando o nível da definição do projeto aumenta, o esforço para preparo da 
estimativa também cresce. 





 A seguir estão apresentadas as características que definem as classes de estimativas 
de custo (Anonymous, 1997b). 
2.5.2.1 Classe 5 
 As estimativas de Classe 5 são normalmente baseadas em informações muito 
limitadas e, consequentemente, têm grande variação de precisão. Desta forma, algumas 
companhias e organizações têm optado em determinar que devido às imprecisões inerentes, 
algumas estimativas não podem ser classificadas de forma convencional ou sistêmica.  
 Estimativas de Classe 5 podem ser preparadas dentro de um período de tempo 
limitado e com pouco esforço dispendido. Muitas vezes, existem poucas informações no 
momento de realização desta primeira estimativa de custo (por exemplo, tipo de planta 
proposta, localização e capacidade).   
 Para realização da estimativa de  Classe 5 é utilizado, normalmente, método 
estocrático de estimativa virtual como curva de custo/capacidade e fatores entre eles: de 
escala de operação, de Lang, de Chilton, de Peter-Timmerhaus, de Guthrie e outros 
parâmetros e técnicas de modelagem. 
 O nível de definição requerido para uma estimativa de Classe 5 varia entre 0 e 2% 
da definição completa do projeto. 




2.5.2.2 Classe 4 
 Estimativas de Classe 4 são geralmente baseadas em informações limitadas e 
consequentemente têm grande variação de precisão. Elas são normalmente usadas para 
rastrear projetos, para a determinação de viabilidade, para a avaliação do conceito e para a 
aprovação preliminar do orçamento. 
 Para estimativas de Classe 4 utiliza-se normalmente método estocrático de 
estimativa virtual baseada em fatores: de equipamentos, de Lang, de Hand, de Chilton, de 
Peters-Timmerhaus, de Guthrie, método de Miller, unidades grosseiras de custo/taxas, e 
outros parâmetros e técnicas de modelagem. 
 O nível requerido de definição do projeto varia entre 2 e 5% da definição completa 
do mesmo. 
2.5.2.3 Classe 3 
 Estimativas de Classe 3 são geralmente preparadas para formar a base para a 
autorização orçamentária. Deste modo, todos os custos reais e os recursos são monitorados 
para a estimativa inicial. 
No projeto deverá conter no mínimo os seguintes itens: fluxograma do processo, 
fluxograma das utilidades, fluxogramas preliminares das tubulações e dos instrumentos, 
desenhos de layot, e essencialmente o processo de engenharia completo e lista dos 
equipamentos. 




Estimativas de Classe 3 geralmente usam métodos determinísticos e não métodos 
estocásticos. A estimativa geralmente envolve custo unitário dos itens da linha, embora 
estes itens possam estar em uma linha de montagem com alto nível de detalhe. O uso de 
métodos estocásticos ou outros métodos podem ser utilizados para áreas do projeto menos 
significativas. 
 O nível de definição do projeto varia de 10 a 40% da definição completa do projeto. 
2.5.2.4 Classe 2 
 A estimativa de Classe 2 geralmente é preparada para formar uma linha base 
detalhada, em termos de custo e controle do progresso. Para contratantes, esta classe de 
estimativa é muitas vezes usada como uma "oferta" estimada para estabelecer valor 
contratual. 
 Nesta classe a engenharia é de 30 a 60% concluída, e inclui no mínimo: 
fluxogramas de processo, fluxograma das utilidades, fluxogramas preliminares das 
tubulações e dos instrumentos, balanços de massa e energia, layot final, o processo de 
engenharia completo, lista dos equipamentos, honorários, cotações de vendedores, planos 
detalhados de execução do projeto, recursos e planos de trabalho.  
 Estimativas de Classe 2 geralmente envolvem alto grau de definição e usam 
métodos determinísticos de estimativa. As estimativas são preparadas com grande detalhe.  




 O nível de definição do projeto varia de 30 a 60% e, às vezes, pode ser maior, 
dependendo da complexidade do projeto. 
2.5.2.5 Classe 1 
 Estimativas de Classe 1 são geralmente preparadas para partes discretas ou seções 
do projeto total que irão substituir as partes correspondentes menos detalhadas.  
Estimativas de Classe 1 geralmente envolvem alto grau de definição de métodos 
determinísticos de estimativa e requer grande esforço. A estimativa de Classe 1 é realizada 
com grandes detalhes, e geralmente são realizados apenas com as áreas mais importantes ou 
críticas do projeto. Todos os itens da linha são geralmente baseados em custo unitário real. 
 O nível de definição do projeto varia de 50 a 100% da definição completa do 
projeto. 
2.5.3 Metodologia de Lang 
Esta técnica, originalmente proposta por Lang e usada muito freqüentemente para se 
obter a ordem de magnitude das estimativas de custo, reconhece que o custo de uma planta 
de processo pode ser obtido multiplicando-se o custo do equipamento básico por um fator, 
que vai então fornecer o investimento necessário. O conceito de Lang envolve a Equação 
2.4. Os fatores de Lang variam de acordo com o processo: planta de processamento de 
sólido (3,10), planta de processamento sólido-líquido (3,63) e planta de processamento de 
fluido (4,74). Estes fatores devem ser multiplicados pelo custo total dos equipamentos. 




Custo geralmente é baseado em cotações para os itens menos comuns e utilização de dados 








.                                                                                                      (2.4) 
Onde: TMC : custo total da planta; PiC : custo dos equipamentos; langF : fator de Lang; n: 
número total de unidades individuais. 
2.5.4 Método de Chilton ou regra dos 0,6  
 Esta estimativa relaciona o investimento fixo de uma nova planta ao investimento 
fixo de uma planta similar, previamente construída. Para certas configurações de processos, 
o investimento fixo de uma nova planta é igual ao investimento fixo da planta já construída 
multiplicado pela relação entre as capacidades, elevadas a um expoente x. Esse expoente é 
estimado como sendo a média entre 0,6 e 0,7 para muitos processos se nenhuma outra 
informação é disponível. 
2.5.5 Metodologia de Turton et al. (1998)  
O custo de manufatura (COM: cost of manufacturing) proposto por  Turton et al. 
(1998)  é influenciado por vários fatores que podem ser agrupados em três categorias de 
custo: custos diretos, custos fixos e despesas gerais. O custo direto leva em conta custos 
que dependem diretamente da produção. Entre os custos diretos estão: matéria-prima, 
utilidades, custo operacional, entre outros. O custo fixo não depende diretamente da 
produção e ocorre mesmo quando a produção é interrompida. Compõem o custo fixo a 




depreciação, os impostos, os seguros, etc. A despesa geral é o adicional que a planta 
necessita para a manutenção do negócio e consiste de custo administrativo, despesa com 
venda, pesquisa e desenvolvimento.  
Esta metodologia define o COM como a soma de cinco fatores: custo fixo de 
investimento (FCI: fixed of cost investment), custo da mão de obra (COL: cost of 
operational labor), custo da matéria-prima (CRM: cost of raw material), custo do 
tratamento de resíduos (CWT: waste treatment) e custo das utilidades (CUT: cost of 
utilities). O custo pode ser calculado usando a Eq. (2.5). A estimativa de COM aqui 
proposta é classificada como custo de Classe 5 ou 4 segundo a AACEI (2007). Como é o 
menor número de informações necessárias para a estimativa do COM,  é empregada para 
decisões estratégicas como a de avançar ou recuar um dado projeto.  
)(23,173,2304,0 CUTCWTCRMCOLFCICOM ++×+×+×=                                    (2.5) 
 








Capítulo 3 - Material e Métodos  
3.1 Matéria-prima 
 As matérias-primas selecionadas para os ensaios experimentais estão descritas a 
seguir. O estudo com as demais plantas, citadas no Capítulo 1 (seção 1.3) é baseado em 
dados de Literatura, conforme apresentado no Capítulo 4 Resultados e Discussão a seguir. 
3.1.1 Dióxido de carbono 
 Na extração supercrítica foi utilizado dióxido de carbono (Gama gases 99,8% de 
pureza, Campinas, SP) como solvente. 
3.1.2 Vapor 
 Para a produção de vapor para uso na unidade de destilação por arraste a vapor  foi 
utilizada água previamente destilada em destilador (Marconi, MA078, Piracicaba, SP). 
 3.1.3 Funcho (Foeniculum vulgare)  
O funcho (Foeniculum vulgare) foi cultivado na fazenda experimental do Lageado – 
UNESP (Botucatu, SP). O preparo da matéria-prima foi descrito por Leal et al. (2006c). As 
sementes foram secas em temperatura inferior a 40 oC e moídas em moinho de facas 
(Tecnal, modelo TE-631, Piracicaba). Para a  distribuição do tamanho das partículas foi 
utilizado um agitador mecânico de peneiras (modelo Granutest, Abrosinox, Santo Amaro, 
SP) durante 20 minutos e peneiras (série Tyler, EUA) de 24, 32, e 48 mesh. Esta matéria-




prima foi utilizada para o estudo da etapa de separação do processo de extração supercrítica 
que será descrito a seguir. 
3.1.4 Canelinha (Croton zehntneri Pax Et Hoff) 
A matéria-prima foi fornecida pelo professor Dr. Lúcio Cardozo-Filho da 
Universidade Estadual de Maringá (UEM) (Maringá, Paraná). A umidade da matéria-prima 
foi determinada pelo método de microondas conforme descrito por Leal et al. (2006a) 
(5,5±0,7%). O material foi moído em moinho de facas (Tecnal, TE 631, Piracicaba, SP). 
Para a  distribuição do tamanho das partículas foi utilizado um agitador mecânico de 
peneiras (modelo Granutest, Abrosinox, Santo Amaro) durante 20 minutos e peneiras (série 
Tyler, EUA). Para os ensaios foram utilizadas partículas de tamanhos 24, 32, 48 e 80 mesh, 
sendo mantida a proporção 10:20:45:25, respectivamente. Esta matéria-prima foi utilizada 
para os ensaios experimentais de extração supercrítica. 
3.1.5 Erva-baleeira (Cordia verbenacea) 
A umidade da matéria-prima foi determinada pelo método de microondas conforme 
descrito por Leal et al. (2006a) (5,8%). As folhas de erva-baleeira foram moídas em 
moinho de facas (Tecnal, modelo TE-631, Piracicaba, SP). Para a  distribuição das 
partículas foi utilizado um agitador mecânico de peneiras (modelo Granutest, Abrosinox, 
Santo Amaro) durante 20 minutos e peneiras (série Tyler, EUA). Para os ensaios de SFE 
foram utilizadas partículas de tamanhos 24, 32, 48 e 80 mesh, sendo mantida a proporção 
40:30:20:10, respectivamente.  




3.1.6 Camomila (Chamomilla recutita) 
As folhas secas de camomila foram adquiridas da Empresa Flores & Ervas 
(Piracicaba, SP) com laudo que descreve umidade determinada pelo método de 
aquecimento em estufa na temperatura de 105 ºC (8,10%), cinzas insolúveis (0,96%), 
cinzas totais (9,63%), teste positivo para presença de flavonóides e contagem 
microbiológica dentro das especificações. A matéria-prima foi seca à sombra. Para o 
cálculo do rendimento em base seca foi utilizada a umidade determinada pelo método de 
microondas conforme descrito por Leal et al. (2006a) (5,7%). Para vegetais que possuem 
compostos voláteis, a umidade deve ser determinada pelo método da destilação com xilol 
ou pelo método de microondas. Esta matéria-prima foi utilizada para os ensaios 
experimentais de destilação por arraste a vapor e não foi moída.  
3.1.7 Alecrim (Rosmarinus officinalis) 
As folhas secas de alecrim foram adquiridas da Empresa Flores & Ervas 
(Piracicaba, SP) com laudo que descreve umidade determinada pelo método de 
aquecimento em estufa na temperatura de 105 ºC (11,06%), cinzas insolúveis (0,85%), 
cinzas totais (7,45%), teste positivo para presença de óleo volátil e contagem 
microbiológica dentro das especificações. A matéria-prima foi seca ao sol. Para o cálculo 
do rendimento em base seca foi utilizada a umidade determinada pelo método de 
microondas  (5,1%). Esta matéria-prima foi utilizada para os ensaios experimentais de 
destilação por arraste a vapor e não foi moída. 




3.1.8 Erva-doce (Pimpinella ansisum) 
As sementes de erva-doce foram aquiridas da Empresa Flores & Ervas (Piracicaba, 
SP) com laudo que descreve umidade determinada pelo aquecimento em estufa na 
temperatura de 105 ºC (10,3%), cinzas insolúveis (1,2%), cinzas totais (5,8%), teste 
positivo para presença de óleo volátil e contagem microbiológica dentro das especificações. 
A matéria-prima foi seca ao sol. Para o cálculo do rendimento em base seca foi utilizada a 
umidade determinada pelo método de microondas (2,7%). Esta matéria-prima foi utilizada 
para os ensaios experimentais de destilação por arraste a vapor e não foi moída. 
3.2 Equipamentos de Extração Supercrítica  
As unidades de extração supercrítica do LASEFI-DEA/FEA-UNICAMP utilizadas 
para o desenvolvimento do estudo estão descritas a seguir.  
3.2.1 Unidade LASEFI_TUHH 
A unidade de extração supercrítica LASEFI_TUHH foi construída na Universidade 
Técnica de Hamburg como parte do Convênio de Cooperação Internacional SUPERNAT 
(CNPq/Brasil  e DLR/Alemanha) (Zetzl et al., 2003). A unidade possui três seções: (i) 
preparação do solvente, (ii) extração e (iii) separação conforme apresentada na Figura 3.1.  
Na seção de preparação do solvente, a unidade tem um cilindro de CO2 pressurizado 
(Gama Gases Industriais, 99,8% de pureza, Campinas, SP); um banho de refrigeração 
(Thermo Haake, modelo C10-K10, Rohrbach/Ilm, Alemanha), que usa uma mistura de 




água e etileno glicol, mantida a -10 ºC e uma bomba pneumática (Maximator, modelo 
M111D, Zorge, Alemanha) para pressurizar o sistema. Foi incluído ao sistema um 
compressor (Schulz, modelo MS 3/30, Joinville, SC) para substituir o cilindro de N2 
descrito por Zetzl et al. (2003). 
Na seção de extração, a unidade tem uma coluna de extração encamisada. O extrator 
original tem capacidade de 1 × 10-4 m3 (diâmetro interno de 2 × 10-2 m e altura de 32 × 10-2 
m
 (Zetzel et al., 2003 e Quispe-Condori, 2005). O equipamento foi modificado para 
permitir o uso de um extrator com capacidade de 1 × 10-3 m3 (Thar Tecnologies, Pittsburg, 
EUA) adquirido posteriormente pelo LASEFI-DEA/FEA-UNICAMP. O sistema de 
aquecimento original foi substituído por um banho termostatizado com controlador digital 
de temperatura (PolyScience, modelo 9510, Niles, EUA). Na seção de separação, a unidade 
é formada por dois separadores colocados em série, sendo o primeiro um separador 
ciclônico. Adicionalmente, a unidade também inclui uma válvula micrométrica (Autoclave 
Engineers, modelo 10V2071, Erie, EUA); válvulas de regulagem (Swagelok, modelo SS-3 
NR4, Sólon, EUA); um medidor de vazão (ABB Automation Produts, modelo 10A6131/41, 














Figura 3.1: Unidade de extração LASEFI_TUHH (Zetzl et al., 2003). 
 
 
1 - Resfriador (Condensador), loop de resfriamento de CO2  
2 - Unidade de aquecimento  
3 - Bomba de CO2 pneumática (“Booster”) 1:110 
4 - Caixa de aquecimento das válvulas de expansão  
5 - Extrator encamisado (100 mL)  
6 - Ciclone encamisado 
7 - Separador encamisado  
8 - Linha de coleta alternativa 
9 - Medidor de vazão (kg CO2 / h ) a NTP 
10 - Válvula de segurança para o ciclone e separador 
 
TI 1 - Temperatura na entrada do extrator  
TI 2 - Temperatura na saída do extrator  
TI 3 - Temperatura na saída do ciclone  
TI 4 - Temperatura na saída do separador  
VT-  Válvula de estrangulamento 
V1 - Regulador de pressão 
V2 - Válvula de entrada do extrator 
V3 - Válvula de saída do extrator 
V4 - Válvula de agulha 
V5 - Válvula de regulagem → Pressão do 
ciclone 




PI 1 - Pressão do cilindro de CO2 
PI 2 - Pressão do ciclo de preparação do CO2 
PI 3 - Pressão do extrator 
PI 4 - Pressão do ciclone 
PI 5 - Pressão do separador 




3.2.1.1 Modificações na unidade LASEFI_TUHH para o estudo do separador real  
A unidade de extração LASEFI_TUHH foi adaptada para o ensaio experimental 
específico de comparação da perda de extrato na fase leve (corrente de saída do solvente 
CO2) com o valor obtido através da simulação no Software SuperPro Designer (Intelligen, 
2001) como descrito a seguir. As adaptações realizadas foram: substituição do extrator de 1 
× 10-4 m3 por extrator com capacidade de 3,4 × 10-4 m3 (diâmetro interno de 3,4 × 10-2 m e 
altura de 37,5 × 10-2 m) com o objetivo de garantir que a capacidade e a dimensão do leito 
fossem mantidas iguais aos do estudo realizado por Moura (2004), o ciclone interno cônico 
do 1o separador foi removido, tornando-o cilíndrico e o 2o separador não foi utilizado, 
sendo substituído por um coletor com solvente para o borbulhamento do CO2 (corrente de 
saída). 
3.2.1.2 Procedimento experimental da Unidade LASEFI_TUHH 
o Ligue o banho de resfriamento de CO2 duas horas antes do início do experimento. 
o Selecione as temperaturas de operação. Ligue o sistema de aquecimento das válvulas 
(VT, V1, V2, V3, V4, V5 e V6) e o sistema de aquecimento da coluna de extração.  
o Empacote o leito (caso seja necessário completar e espaço vazio do extrator com 
esferas de vidro, coloque-as na base do extrator ou seja, na entrada do CO2). 
o Certifique-se que as válvulas se encontram fechadas. 
o Ligue o compressor.  
o Abra o cilindro de CO2.  




o Para pressurizar a seção de extração, abra a válvula de entrada do extrator (V2). 
Atingida as condições de operação, escolha uma entre as duas alternativas seguintes; 
o Se os ciclones /separadores não forem usados, conecte a linha de saída 
do extrator diretamente à linha alternativa (8) – diretamente na entrada 
do frasco coletor imerso em banho com gelo, abra as válvulas V3 e 
micrométrica (V4) cuidadosamente até atingir a vazão de solvente pré-
estabelecida. Retire o frasco coletor de vidro com o extrato do banho de 
gelo e proceda com a secagem externa do frasco cuidosamente com 
papel. 
o Caso contrário conecte a linha de saída do extrator diretamente ao 
ciclone (6) e separador (7), abra as válvulas V3 e V4 até atingir a pressão 
do ciclone (6), e na seqüência, abra as válvulas V5 e V6 para regular a 
vazão do solvente.  
o Deixe o frasco coletor aberto e em repouso por alguns instantes ao lado da balança 
analítica. 
o Certifique que o lado externo do frasco coletor está seco, passando novamente papel 
e realize a pesagem do mesmo. 
3.2.1.3 Procedimento experimental da unidade LASEFI_TUHH com as modificações 
 O procedimento é similar ao descrito no item 3.2.1.2 diferindo apenas na seção de 
separação: 




o Retire a peça cônica do interior do 1o separador (ciclone) transformando-o em 
tanque Flash cilíndrico. 
o Desconecte a tubulação do 2o separador, pois ele não será utilizado. 
o Mergulhe a tubulação (corrente de saída do 1º separador) no solvente localizado em 
um tubo de ensaio para que o CO2 seja capturado (corrente de saída, fase leve). O 
extrato recuperado no coletor é considerado como sendo o extrato perdido com a 
fase leve.  
3.2.2 Unidade Spe-ed 
A unidade de extração Spe-ed (Applied Separations, modelo 7071, Allentown, 
EUA) pertencente ao LASEFI opera em pressões de até 670 bar e temperatura de até 240 
ºC. Um fluxograma da unidade é apresentado na Figura 3.2. 
O sistema consiste em um extrator com capacidade de 3× 10-4 m3 (diâmetro interno 
de 5,45 × 10-2 m e altura de 12,86 × 10-2 m) instalado dentro do forno de aquecimento 
elétrico. O CO2 é resfriado em banho termostático com etileno glicol e o sistema de 
pressurização é formado por uma bomba pneumática, onde o CO2 (Gama Gases Industriais, 
99,8% de pureza, Campinas, SP) atinge a pressão de operação pré-estabelecida. O cabeçote 
da bomba é resfriado por banho termostático ligado ao compressor (Schulz, modelo MS 
3/30, Joinville, SC). A temperatura do processo é controlada por um termopar colocado na 
parede externa do extrator, sendo considerado que esta temperatura é a mesma do interior 
do extrator (desprezando-se a resistência à troca de calor da parede do extrator, por se tratar 
de aço inox, material com alta condutividade térmica).  





1 – Cilindro de CO2 
2 – Compressor 
3 – Banho de resfriamento  
4 – Booster 
5 – Forno de aquecimento 
6 – Extrator 
7 – Rotâmetro 
8 – Manômetro 
9 – Indicador digital de pressão 
10 – a, b ,c – Termopares 
 
Válvulas 
a – cilindro do CO2 
b – linha do CO2 
c – entrada de CO2 pressurizado 
d – alívio 
e – saída de CO2 pressurizado 
f – micrométrica  
 
Figura 3.2: Diagrama da unidade de SFE Spe-ed da Applied Separations. 
 
 
3.2.2.1 Procedimento experimental da Unidade Spe-ed 
o Certifique-se que as válvulas c, d, e e f encontram-se fechadas; 
o Abra a válvula a do cilindro 1 e em seguida a válvula b da linha de CO2; 
o Ligue o banho (2) e aguarde que o mesmo atinja temperatura de até – 10 ºC para 
resfriamento do cabeçote da bomba (4); 
o Ligue o compressor (3); 




o Programe as temperaturas do forno (5) conforme ensaio, e da válvula de saída (f) 
em 80 ºC; controle as temperaturas através do indicador digital (11) que mostra a 
temperaturas dos termopares 10a e 10c; 
o Insira a matéria-prima no extrator (6) compactando o leito com auxílio de um 
bastão de aço inox e caso haja espaço vazio dentro do extrator, complete com 
esferas de vidro (de até 4 mm de diâmetro); As duas extremidades internas do 
extrator devem conter lã de vidro. 
o Insira a coluna de vidro (10 cm de comprimento e 6 mm de diâmetro interno) 
empacotada com Porapak Q (Supelco, mesh 80 a 100, área superficial de 0,5 a 0,6 
m
2/kg, 340 kg/m3, Milford, EUA) na corrente de saída do solvente, após frasco 
coletor (recuperação de voláteis); 
o Instale o extrator dentro do forno de aquecimento (5) e conecte as linhas de 
entrada e saída de solvente do extrator, considerando que a corrente de entrada de 
solvente deve estar conectada na extreminadade do extrator que contém as esferas 
de vidro. 
o Pressurize o sistema através do ajuste da bomba pneumática (4) na pressão de 
operação pré-estabelecida. 
o Abra a válvula de alimentação do CO2 (c) e pressurize a coluna extratora (6). 
o Atingida a pressão de trabalho pela bomba pneumática (4), aguarde o período 
estático pré-fixado (10 minutos) e abra as válvulas de saída e  e f. 
o Recolha o extrato em frasco de vidro de 50 mL imerso em banho de gelo. 
o Após o tempo pré-estabelecido de extração feche a vávula (a) do cilindro 1 e a 
válvula de alimentação de CO2 (c), reduza a pressão da bomba pneumática (4) até 




a pressão do cilíndro de CO2 indicada pelo manômetro 9, desligue a bomba 
pneumática, iniciando a despressurização do sistema. 
o Quando o medidor de vazão indicar que não há mais fluxo, o sistema estará na 
pressão ambiente.  
o Para garantir a despressurização da célula de extração, abra a válvula d. 
o O banho termostático e o painel do forno de aquecimento podem ser desligados. 
o Abre-se o forno (5), retirando a célula de extração (6). 
o Retire o frasco coletor de vidro com o extrato do banho de gelo e proceda com a 
secagem externa do frasco cuidosamente com papel. 
o Deixe o frasco coletor aberto e em repouso por alguns instantes ao lado da balança 
analítica. 
o Certifique-se que o lado externo do frasco coletor está seco, passando novamente 
papel e realize a pesagem do mesmo. 
3.2.3 Unidade SFE I_LASEFI 
 O fluxograma da unidade de extração SFE I do LASEFI é mostrado na Figura 3.3. 
A unidade possui duas bombas de alta pressão para solvente e co-solvente (Thermo 
Separation Products, modelo 2000, Flórida, EUA), dois banhos termostáticos programáveis 
(PolyScience, modelo 9510, EUA), responsáveis pela manutenção das temperaturas do 
extrator e dos cabeçotes da bomba de CO2, e um extrator de capacidade de 3,4 × 10-4 m3 
(diâmetro interno de 3,4 × 10-2 m e altura de 37,5 × 10-2 m).  
 














  8: bomba do cosolvente
  9: recipiente do cosolvente
10: misturador de CO2 e cosolvente
11: purga
12: termopar Fe-Constantan
13: indicador de temperatura
14: extrator encamisado
15: válvula micrométrica
16: frasco coletor do extrato



















  1: cilindro de dióxido de carbono
  2: válvulas
  3: válvula de retenção
  4: filtro
  5: manômetro
  6: tanque pulmão encamisado












3.2.3.1 Procedimento experimental da a Unidade SFE I_LASEFI 
o Ligue o banho de resfriamento de CO2 duas horas antes do início do experimento, 
programando-o para atingir -10 ºC. 
o Selecione a temperatura de operação. Ligue o sistema de aquecimento da válvula de 
expansão e o sistema de aquecimento da coluna de extração.  
o Empacote o leito e caso seja necessário, preencha o espaço vazio do extrator com  
esferas de vidro (até 4 mm de diâmetro interno) colocando-as na extremidade do 
extrator que deve ser conectada à entrada do CO2. 
o Certifique-se de que todas as válvulas estejam fechadas. 
o Abra a válvula 2a do cilindro 1 e a válvula 3a. O manômetro 5a irá indicar a pressão 
do cilindro 1.  
o Controle a temperatura dos reservatórios do solvente 6a e 6b. 
o Insira a matéria-prima no extrator (14) compactando o leito com auxílio de um 
bastão de aço inox e caso haja espaço vazio dentro do extrator, complete com 
esferas de vidro (de até 4 mm de diâmetro).  
o Abasteça o reservatório 9 com o co-solvente anteriormente mantido em ultrassom 
por 10 minutos para retirada de bolhas. 
o Ligue as bombas, em caso de utilização de co-solvente a bomba 8 deverá ser 
programada, já que ela irá controlar a bomba 7. Defina a porcentagem de solvente e 
co-solvente.  
o Abra a válvula 2b para alimentação do  CO2 na bomba 7, imediatamente abra a 
vávula 2c e 2g para que o solvente seja alimentado no misturador (10). 




o Abra a vávula 2f para que o co-solvente seja alimentado no misturador (10). 
o A válvula 2h é mantida fechada em caso de uso de co-solvente. 
o Abra a válvula 2i e 2j. 
o Mantenha a válvula 2k fechada. 
o O extrator (14) será pressurizado mantendo a válvula 2m fechada até a pressão de 
operação pré-estabelecida.  
o Monitore a pressão do extrator através dos manômetros 5b e 5c. 
o Abra as válvulas 2m e 15. 
o Colete o extrato em frasco de vidro de 50 mL (16) (etapa de separação). 
o Após o tempo pré-estabelecido feche a válvula 2a, 2b, 3 e 2j. 
o Desligue as bombas e os banhos termostáticos. 
o Despressurize o extrator mantendo as válvulas 2m e 15 abertas até a pressão 
ambiente indicada pelo manômetro 5b e 5c. 
o Abra a tampa superior do extrator (14) e retire a célula de extração. 
o Retire o frasco coletor de vidro com o extrato do banho de gelo e proceda com a 
secagem externa do frasco cuidosamente com papel. 
o Deixe o frasco coletor aberto e em repouso por alguns instantes ao lado da balança 
analítica. 
o Certifique-se que o lado externo do frasco coletor está seco, passando novamente 
papel e realize a pesagem do mesmo. 
o Para despressurização da linha que antecede a válvula 2j, feche a válvula 2f e 
conecte o extrator sem matéria-prima, mas com etanol, para limpeza e abra a 




válvula 2j. Caso seja necessário maior quantidade de CO2 para limpeza da linha 
abra as vávulas 2a, 3 e 2b. 
3.3 Destilador por Arraste a Vapor 
A unidade de destilação por arraste a vapor (Figura 3.4) possui um tanque 
reservatório de água destilada com capacidade de 15 × 10-3 m3, uma bomba (Cole Parmer, 
modelo 7014-52, Chicago, EUA) com controlador (Cole Parmer, Chicago, EUA), uma fita 
de aquecimento que envolve a tubulação da corrente de saída da bomba, um gerador de 
calor (capacidade de produção de 1,16 × 10-4 kg/s de vapor) que é constituído por um balão 
de capacidade de 5L e uma manta de aquecimento (Labcenter, Campinas, SP), um trocador 
de calor de aço inox do tipo casco tubo (Autic, Campinas, SP) conforme apresentado na 
Figura 3.5, um controlador de temperatura (Coel, B144028130, São Paulo, SP) com dois 
termopares (temperatura do vapor dentro do trocador de calor e temperatura da resistência) 
para superaquecimento do vapor, uma coluna de destilação de vidro com capacidade de 1,2 
× 10-3 m3 (5 × 10-2 m de diâmetro interno e 6 × 10-1 m de comprimento), um condesador de 
vidro tipo serpentina cujo fluido é a mistura de etileno glicol em água (40%) resfriado pelo 
banho (Modelo MA-184, Piracicaba, SP) e um separador de óleo/hidrolato de vidro. No 
gerador de vapor há uma saída de segurança, que abre caso a pressão interna ≥ 1 bar. 
 
 





Figura 3.4: Diagrama da unidade de destilação por arraste a vapor sendo 1: tanque 
reservatório de água destilada; 2: bomba; 3: tubulação com fita de aquecimento; 4: 
fonte geradora de vapor (4a: saída de segurança); 5: trocador de calor do tipo casco 
tubo; 6: controlador do trocador de calor; 7: coluna; 8: condensador tipo serpentina; 
9: separador (9a: corrente de saída do hidrolato; 9b: saída alternativa de óleo volátil; 
9c: saída de óleo volátil após término do processo); 10: banho de refrigeração. 
 
   
Figura 3.5: Trocador de calor para superaquecimento do vapor existente na unidade 
de destilação por arraste a vapor (três vistas). 
 




3.3.1 Procedimento experimental da unidade de destilação por arraste a vapor 
o Alimente o tanque reservatório (1) com água previamente destilada. 
o Alimente o gerador de vapor (4) com água previamente destilada. 
o Ligue o banho de resfriamento (10) até 1º C, nunca inferior a 0 ºC. 
o Coloque o cesto de nylon dentro da coluna de destilação (7). 
o Insira a matéria-prima dentro do cesto de nylon. 
o Coloque o cotovelo de vidro que conecta a coluna ao condesador. 
o Ligue o gerador de vapor (4) para aquecimento da água até a ebulição. 
o Após início da produção de vapor, ligue o trocador de calor (5) e configure-o para a 
temperatura de operação pré-estabelecida.  
o Ligue a bomba (2) para alimentação do gerador de vapor (4) com água previamente 
aquecida a 60 ºC (3), para garantir que o nível do gerador de vapor seja mantido 
constante. 
o Considere como tempo de início da extração o momento em que a corrente de vapor 
superaquecido estiver alimentando o leito de matéria-prima.  
o Monitore a temperatura do vapor a cada 5 minutos para registrar o perfil da 
temperatura do vapor. 
o  Monitore a temperatura do fluido de resfriamento do condesador através do banho 
para evitar que a condensação do vapor seja incompleta. Em caso de aumento da 
temperatura do banho, programe-o para uma temperatura menor, mantendo-o 
próximo de 1 ºC. 




o Monitore o volume de hidrolato removido do sistema com o auxílio do sifão e saída 
9a. Colete o hidrolato em proveta para determinação do volume e a vazão de 
condensado. 
o Recolha o óleo volátil do separador (9) optando por uma das duas formas: 
o Para coleta de óleo volátil após término da extração, abra a válvula 9c, retire 
cuidadosamente todo o hidrolato presente no separador (9) e colete em 
frasco de vidro de 5 mL o óleo volátil. 
o Para coleta de óleo volátil durante a destilação, utilize a abertura 9b do 
separador (9) retirando com o auxílio de uma seringa o óleo volátil. No caso 
de haver pouca quantidade de óleo volátil, introduza solvente imiscível em 
água através da abertura 9b e retire a fase imiscível em água que contém 
óleo volátil com o auxílio de uma seringa.  
o Mantenha o frasco com óleo volátil e solvente na capela com exaustão para remoção 
do solvente, mantendo a tampa aberta. Pese o frasco coletor sem tampa a cada 30 
minutos para garantir que todo o solvente foi removido. 
o Desligue a bomba (2), o gerador de  vapor (4), o trocador de calor através do 
controlador (6) e o banho (10).  
o Remova o cesto de nylon com o resíduo de matéria-prima. 
3.4 Análise da composição química do extrato e quantificação dos compostos alvo 
A análise da composição química dos extratos foi realizada por cromatografia 
gasosa  com detector por ionização de chamas (Shimadzu, CG 17A, Kyoto, Japão), gás de 
arraste hélio 1,7 cm3/min (99,99%, White Martins, Campinas, SP), split 1:20, injeção de 1× 




10-3 cm3 da amostra na diluição de 5mg/cm3 de extrato em acetato de etila (Merck, 99,5% 
de pureza, Darmstadt, Alemanha). As temperaturas do injetor e detector foram 220 oC e 
240 oC, respectivamente. O equipamento estava equipado com uma coluna capilar de sílica 
ZB-5 (30m × 0,25mm × 0,25µm) (J & W Scientific, Folson, EUA). A coluna foi aquecida 
de 60 oC a 246 oC, 3 oC/min (Adams, 2001). A quantificação dos compostos alvos foi 
realizada através da curva de calibração com padrões comerciais de alta pureza. Os padrões 
comerciais utilizados foram: alfa-humuleno (Sigma, pureza não especificada, lote 
97H2505, St. Louis, EUA), trans ou beta-cariofileno (Sigma, pureza não especificada, lote 
38H2503, St. Louis, EUA) e anetol (Aldrich, 99%, lote HU06605HR, Milwaukee, EUA). 
3.5 Ajuste da curva de extração supercrítica 
O ajuste da curva de extração foi feito por um spline linear. O procedimento para 
este ajuste consiste no emprego do procedimento PROREG do Software SAS Learning 
Edition (2002) seguido pelo procedimento NLIN do mesmo software.  
As equações que envolvem os ajustes de duas ou três retas foram descritas no 
Capítulo 2 segundo Meireles (2008).  
Para a cuva de extração global com característica conforme apresentada na Figura 
2.3.2.5(a), ou seja, ajuste de três retas (etapa CER, FER e DC), o primeiro passo foi o ajuste 
linear da curva para obtenção dos parâmetros estimados: Intercept, tmin, AL1 e AL2. Após 
a obtenção destes parâmetros, utilizou-se a programação para ajuste não linear de 3 retas 
para a determinação dos valores dos parâmetros b0, b1, b2 e b3 correspondentes aos valores 




Intercept, tmin, AL1 e AL2 obtidos como primeira estimativa com o ajuste linear. Como 
estimativa inicial dos parâmetros Knot1 e Knot2 usaram-se os pontos de intersecção da 
curva observados visualmente. A partir destes dados iniciais (Intercept, tmin, AL1 e AL2, 
Knot 1 e Knot 2), o Software SAS realiza o ajuste da curva e gera os parâmetros da curva 
de extração interativamente, procedimento este descrito por  Rodrigues (2002). O tCER 
corresponde ao valor de Knot 1. 
3.5.1 Determinação do tCER2 
Para as curvas de extração cujo melhor ajuste foi obtido com um spline de 3 retas, 
Meireles (2008) definiu o  tCER2  como o ponto de interseção entre a 1ª (etapa CER) e a 3ª 
retas (etapa DC).  Este ponto foi determinado pelo sistema de duas equações de reta (Figura 
3.6).  
 








































Figura 3.6: Ajuste linear da curva de extração da canelinha obtida por Leal et al. 
(2006c) por spline linear e determinação do ponto de intersecção de duas retas, 
gerando  o  tCER2. 
tCER 
Ponto de intersecção 
tCER2 




3.6 Análise econômica 
A metodologia de Turton et al. (1998) foi utilizada para estimar o custo de 
manufatura (COM: cost of manufacturing). Esta metodologia define o COM como a soma 
ponderada de cinco fatores: investimento fixo (FCI: fixed cost of investment), custo de mão 
de obra (COL: cost of operational labor), custo de matéria-prima (CRM: cost of raw 
material), custo com tratamento de resíduos (CWT: waste treatment) e custo de utilidades 
(CUT: cost of utilities). O custo pode ser calculado usando a Eq. (2.5). Rosa e Meireles 
(2005) propuseram as considerações para o processo de extração com fluido supercrítico 
conforme descritas nos subitens a seguir. A estimativa de COM aqui proposta é classificada 
como custo Classe 5 ou 4, ou seja, custos utilizados para Planos de Negócios segundo a 
Association for the Advancement of Cost Engineering International (AACEI, 2007). 
3.6.1 Aumento de escala / Scale-up 
No procedimento de scale-up usado tanto para extração com fluido supercrítico 
(SFE) quanto para a destilação por arraste a vapor (SD) foi assumido que o rendimento e o 
tempo de extração do processo em escala industrial são similares aos da escala laboratorial 
quando mantida constante a razão entre a massa de solvente e massa de alimentação (S/F). 
3.6.1.1 Extração supercrítica 
A unidade industrial selecionada para a estimativa do COM é equipada com duas 
colunas de 0,4 m3 de volume interno.  As duas colunas são necessárias para manter a 
unidade operando em regime pseudo-permanente (isto é, enquanto a extração está sendo 




realizada em uma coluna, a outra é despressurizada e os sólidos exauridos são 
descarregados, em seguida, a coluna é alimentada com matéria-prima fresca e 
pressurizada).  
Considerando que densidade aparente do leito da escala laboratorial e industrial são 
idênticas foi possível calcular a massa de alimentação (matéria-prima vegetal) que deve ser 
utilizada por ciclo de extração na coluna industrial.  
 Sabendo-se a vazão mássica do solvente na unidade em escala laboratorial e o 
tempo do ciclo de extração é possível calcular a massa CO2 por ciclo na unidade industrial. 













                                                (3.1) 
Onde:  industrialSM _&  : vazão de solvente (CO2) na unidade em escala industrial; industrialFM _  : 
massa de alimentação de matéria-prima no extrator da unidade em escala industrial; 
olaboratóriFM _ : massa de alimentação de matéria-prima no extrator da unidade em escala 
laboratorial; olaboratóriSM _ : massa de solvente (CO2) por ciclo na unidade em escala 
laboratorial; ciclot : tempo do ciclo de extração. 




3.6.1.2 Destilação por arraste a vapor 
 O procedimento empregado para aumento de escala do processo de destilação por 
arraste a vapor foi igual ao descrito na seção 3.6.1.1, sendo utilizado como solvente o vapor 
de água. 
3.6.2 Custo fixo de investimento (FCI) 
3.6.2.1 Extração supercrítica 
A unidade de extração com fluido supercrítico é em geral composta por duas ou 
mais colunas de extração em aço inoxidável encamisada que suportam até 600 bar, com 
abertura e fechamento automatizado, e possuindo cestas para colocação de matéria-prima. 
O sistema de alta pressão também inclui os separadores (tanques flash) que suportam até 
200 bar e 60 ºC, válvulas reguladoras de pressão que suportam até 600 bar e 80 ºC e 
trocador de calor casco e tubo. O sistema de baixa pressão inclui separadores de baixa 
pressão que suportam pressão de até 60 bar, válvulas reguladoras de pressão que suportam 
até 200 bar e 60 ºC e evaporador. O sistema de reciclo do CO2 contém condensador, tanque 
de armazenamento de CO2 para compensar a perda de solvente durante o processo quando 
o sistema é despressurizado, incluindo monitor de nível, e suporta pressão de 60 bar. A 
unidade possui ainda uma bomba de alta pressão para solvente e uma bomba de co-
solvente. Além dos equipamentos e tubulações há também o sistema de automação. A 
fração do investimento em um ano base é dada pelo produto do investimento fixo pela taxa 
de depreciação. A outra parte do investimento é o montante inicial de  CO2 necessário para 
encher o reservatório de CO2. Em geral este custo é imperceptível se comparado ao custo 




da unidade de extração. Então o FCI do processo de extração com fluido supercrítico é 
composto basicamente pelo custo da unidade de extração. 
 Para o estudo foi considerada uma unidade de extração industrial contendo duas 
colunas de 0,4 m3, cujo preço foi estimado em US$ 2.000.000,00 da Lavipharm (Rosa e 
Meireles, 2005). A depreciação anual foi considerada como sendo 10%. 
3.6.2.2 Destilação por arraste a vapor 
 A unidade de extração por arraste a vapor é em geral composta por duas colunas de 
destilação que contém em seu interior um cesto móvel para acomodação da matéria-prima. 
O vapor é produzido por caldeira, que no Brasil geralmente é alimentada com lenha. A 
injeção do vapor ocorre na parte inferior da coluna. O condensador é do tipo casco e tubo 
com alimentação de água fria ou ambiente e o separador de água e óleo volátil é o último 
dos componentes. O custo fixo de investimento é composto pelo destilador, condensador e 
separador.  
Para o estudo foi considerada uma unidade de extração industrial não automatizada 
contendo duas colunas de 0,5 m3 com condensador casco e tubo e separador, sem caldeira. 
O custo foi orçado em US$ 50.000,00  (Orçamento de julho de 2006, Linax, Votuporanga, 
SP). Neste valor não está incluso a caldeira, uma vez que o custo de vapor foi estimado 
usando-se a metodologia proposta por Turton et al. (1998). No custo do vapor está sendo 
contabilizado todo o custo de investimento envolvido com a produção de vapor. A 
depreciação anual foi considerada como sendo 10%. 




3.6.3 Custo da matéria-prima (CRM)  
O custo da matéria-prima deve considerar o preço de todos os materiais que estão 
relacionados à produção.  
No caso da extração com fluido supercrítico as matérias-primas são as partículas 
sólidas vegetais que contêm o soluto desejado, o CO2 de reposição (reposição do solvente 
perdido durante o processo, pois o ciclo do CO2 é fechado, ou seja, sofre reciclo) e co-
solvente, se houver. O custo do substrato sólido deve contabilizar o custo da própria 
matéria-prima e os custos de pré-processamento requeridos como secagem, moagem, etc.  
3.6.4 Custo de mão-de-obra (COL)  
O custo de mão-de-obra foi calculado usando as informações de Ulrich (1984), 
citadas por Turton et al. (1998).  
3.6.4.1 Extração supercrítica 
Considerou-se necessário três operadores por turno na produção (mão-de-obra 
direta). A linha de produção contém duas colunas de extração com cesto para alimentação e 
descarregamento de matéria-prima, um reservatório de CO2, um tanque pulmão, 
separadores (tanques flash), condensador, trocadores de calor e válvulas. O sistema é  
automatizado conforme descrito no item 3.6.2.1. O custo da mão de obra foi considerado 
como sendo US$ 3,00 h-1. O COL/ano estimado é de US$ 47.520,00, considerando 330 dias 
de operação, com três turnos por dia (24 horas). 




3.6.4.2 Destilação por arraste a vapor 
Para a destilação por arraste a vapor, considerou-se necessário três funcionários por 
turno: dois funcionários responsáveis pela alimentação e descarga da matéria-prima e 
controle do vapor e outro no transporte de matéria-prima e resíduo. A unidade considerada 
não é automatizada. O custo da mão de obra foi considerado como sendo US$ 3,00 h-1. O 
COL/ano estimado é de US$ 47.520,00, considerando 330 dias de operação, com três 
turnos por dia (24 horas). 
3.6.5 Custo do tratamento de resíduos (CWT)  
As correntes de saída da unidade de extração com fluido supercrítico foram o 
extrato e o sólido exaurido (partículas), portanto, o único resíduo acumulado é o sólido 
exaurido. Em geral a matéria-prima é uma planta ou parte dela e o sólido seco exaurido 
pode ser incorporado ao solo, e em alguns casos, ser utilizado para outro processamento, ou 
ser vendido pelo preço para removê-lo da unidade de extração e, consequentemente, não 
haverá resíduo sólido para ser tratado. Na corrente de saída do separador haverá dióxido de 
carbono que será reutilizado. O resíduo do processo por arraste a vapor é a matriz vegetal 
úmida e, portanto não poluente podendo ser utilizada como fertilizante. Do mesmo modo 
que para a extração supercrítica, este custo poderá ser considerado como nulo na estimativa 
inicial. 




3.6.6 Custo de utilidades (CUT)  
3.6.6.1 Extração supercrítica 
O custo de utilidades foi estimado considerando a energia envolvida no ciclo do 
solvente, usando o diagrama temperatura-entropia do CO2 puro. Portanto, o custo de 
utilidades considera o condensador, bomba, aquecedor e etapa de separação (flash), 
conforme Rosa e Meireles (2005).  
3.6.6.1.1 Etapa de separação – Tanque Flash 
A literatura (Rosa & Meireles, 2005; Pereira et al., 2006 e Leal et al. 2006b) 
considera que o separador trabalha de forma ideal, não havendo perda de extrato na 
corrente de saída de CO2. Outra consideração é que a perda de CO2 foi estimada em 2%. 
Para esta etapa foi realizado um estudo do impacto da etapa de separação (tanque flash) não 
ideal, para avaliar a perda de CO2 e de extrato e a influência destas considerações no custo 
de manufatura.  
3.6.6.2 Destilação por arraste a vapor 
O custo de utilidades foi estimado considerando  o vapor produzido por caldeira 
para alimentação direta das colunas de destilação e água fria para alimentação do 
condensador, via contato indireto com a mistura hidrolato mais óleo. O custo do vapor 
(US$ 16,22/ton) e da água fria (US$ 14,80/103  ton) foram baseados nos valores citados por 
Turton et al. (1998). 




3.7 Estudo do impacto da etapa de separação não ideal no COM – SFE  
 As estimativas do COM mencionados por Rosa e Meireles (2005), Pereira et al., 
(2006),  Leal et al. (2006b) e Leal et al. (2007c) consideraram que a etapa de separação 
trabalha de forma ideal, ou seja, nenhum extrato é perdido com a fase leve (corrente de 
saída do CO2) e a perda de CO2 pela corrente de saída do extrato (fase pesada) foi 
considerada 2%, baseada na informação de Palcic (2003) de 1 a 3% de perda. Esta 
aproximação pode conduzir a erros significativos na estimativa do custo de manufatura. 
Sendo assim, o objetivo deste estudo foi verificar o impacto da etapa de separação não ideal 
sobre o COM. A etapa de separação foi tratada como um fenômeno de equilíbrio de fases, 
que pode ser descrito pela equação de estado de Peng-Robinson (1976). O estudo foi 
realizado utilizando o Software SuperPro Designer (Intelligen, 2001) e em seguida 
confrontando os dados de simulação com resultados experimentais. Os parâmetros de 
interação binária para o sistema extrato/CO2 da EDE de Peng-Robinson foram assumidos 
iguais a zero por limitação do software SuperPro Designer. 
Os sistemas estudados foram: extrato do cravo-da-índia + CO2, canelinha + CO2 e 
funcho + CO2, cuja metodologia está descrita a seguir. 
3.7.1 Simulação da etapa de separação na SFE - Tanque Flash 
3.7.1.1 Banco de dados das substâncias puras do SuperPro Designer 
 O software SuperPro Designer (Intelligen, 2001) possui um banco de dados com 
várias substâncias que podem ser usadas para a simulação de vários tipos de processos.  




Para os compostos que não estão no banco de dados, o software permite a adição 
destas substâncias, requerendo um grande número de informações sobre elas, de acordo 
com o objetivo de uso do software. Os dados de entrada da substância para compor o banco 
são constantes físicas independentes da temperatura como massa molecular, ponto normal 
de ebulição e fusão, pressão e temperatura críticas e fator de compressibilidade,  e as 
dependentes da temperatura como densidade do líquido, pressão de vapor, capacidade 
calorífica e calor de vaporização. O CO2  já está contido no banco de dados do software, 
mas faltava a informação do ponto normal de ebulição. A descrição detalhada da obtenção 
das constantes físicas dependentes e independentes da temperatura foi relatada por 
Takeuchi et al. (2006) e Takeuchi et al. (2008). 
3.7.1.2 Simulação do tanque flash 
Para simular a separação que ocorre no tanque flash usando o software SuperPro 
Designer, foi selecionada a opção de operação contínua. Da lista de opções de processo 
disponíveis foi selecionado o processo de destilação flash com uma corrente de entrada e 
duas de saída, como apresentado na Figura 3.7. 
 Para o cálculo da corrente de entrada da unidade em escala industrial foi 
considerada a mesma metodologia de aumento de escala descrito na seção 3.6.1.1 para cada 
sistema estudado. A composição desta corrente consiste na mistura de CO2 e extrato. O 
extrato foi considerado como sendo formado exclusivamente pelo(s) composto(s) 
majoritário(s) do mesmo.    






Figura 3.7: Etapa de separação (tanque flash) com as correntes: S-101: alimentação 
(extrato e solvente), S-102: descarga do solvente (fase vapor), S-103: descarga de 
soluto (fase líquida). 
 O software permite selecionar as condições de operação do separador flash. Na tela 
de condições operacionais do processo, é possível selecionar o modelo termodinâmico para 
as fases vapor e líquido, os componentes do sistema (compostos presentes no extrato e o 
CO2), modo de operação (isobárico ou isotérmico) e as condições de temperatura e pressão 
(operação isotérmica) ou apenas pressão (operação isobárica). 
 Para este processo foi selecionado o modo de operação isotérmico.  Nesta mesma 
tela do software, foram selecionadas as condições de pressão e temperatura. Para as 
simulações deste estudo foram selecionadas as temperaturas de  10 a 50 oC com intervalo 
de 5 ºC. Para cada condição de temperatura foram consideradas as seguintes condições de 
pressão: 1, 20, 30, 40 e 50 bar.  




O modelo termodinâmico selecionado para ambas as fases líquida e vapor considera 
o coeficiente de fugacidade calculado usando a equação de estado de Peng-Robinson 
(1976) e o software assume que os coeficientes de interação binária são iguais a zero; como 
resposta obtem-se a composição química das correntes de saída para cada sistema. 
Para a tela da corrente de entrada no separador, o software permite a seleção dos 
componentes do banco de dados já existente ou a inclusão de novos componentes. Nesta 
mesma tela deve ser fornecida a vazão da corrente de alimentação (mássica ou volumétrica) 
e a composição da mesma. Para este estudo foi utilizada a opção de vazão mássica. 
Após cada simulação, o software apresenta o resultado na tela da corrente de saída. 
Entre os dados da corrente de saída estão: composição da corrente, vazão mássica e vazão 
volumétrica, temperatura e pressão.  
Para a estimativa do COM com etapa de separação “não ideal” foi considerado o 
gasto energético estimado pelo simulador SuperPro Designer (Intelligen, 2001), cuja 
informação é obtida na tela do separador. No entanto para o cálculo do COM não foi 
utilizada a ferramenta disponível no SuperPro Designer. 









4. Resultados e Discussão 
 Este Capítulo está subdividido de acordo com a técnica de extração utilizada para 
obtenção do extrato vegetal, iniciando com a extração com fluido supercrítico (simulação, 
obtenção das cinéticas de extração, ajuste das OECs para obtenção do tempo tCER e tCER2 e 
cálculo do custo de manufatura) e em seguida, é apresentado o estudo da destilação com 
arraste a vapor (obtenção de cinéticas de extração e cálculo de custo do manufatura) para 
obtenção de óleo volátil das plantas aromáticas, condimentares e medicinais nativas ou 
adaptadas ao cultivo brasileiro. 
4.1 Extração Supercrítica 
4.1.1 Funcho ( Foeniculum vulgare)  
4.1.1.1 Condição de extração supercrítica 
A seleção da  condição de estudo foi baseada no trabalho de Moura (2004) que  
determinou as isotermas de rendimento global. Os experimentos de Moura (2004) foram 
realizados nas pressões de 100, 150, 200, 250 e 300 bar e temperaturas de 30 e 40 oC, 
utilizando a Unidade  SFE I_LASEFI, descrito anteriormente. O estudo de Moura (2004) 
mostra que o maior rendimento global foi obtido a 250 bar e a diferença no rendimento 
global entre 30 oC e 40 oC não foi significante. Ainda no mesmo estudo, a razão 
anetol/matéria-prima (m/m) se tornou constante após 120 minutos de extração (1,7%, m/m), 
pois o anetol presente no funcho foi esgotado.  O tCER obtido por Moura (2004) foi igual a 
130 min. Portanto, diante das informações de rendimento e fração mássica de anetol por 




tempo de extração, a condição de extração selecionada para os estudos a seguir, 
relacionados com simulação da etapa de separação (tanque flash) foi de 250 bar e 40 oC.  
4.1.1.2 Cinética de Extração Supercrítica 
A curva global de extração obtida por Moura (2004) a 250 bar e 40 ºC foi 
selecionada para o estudo.  
4.1.1.3 Cálculo do Custo de Manufatura 
4.1.1.3.1 Etapa de Separação: flash ideal, isobárico e 2% de perda de CO2 
As informações técnicas para realização da estimativa do COM estão apresentadas 
na Tabela 4.1. Considerou-se nesta estimativa que o separador operou isobaricamente (40 
bar) e idealmente (não houve perda de extrato com a corrente de saída de CO2). 
Tabela 4.1: Dados de Entrada para o cálculo do COM do extrato de Funcho. 
Tempo de ciclo de extração(min) 130 min  
Pressão de extração (bar) 250 bar 
Temperatura de extração (oC) 40  
Densidade aparente do leito (kg/m3) 440  
Vazão mássica do CO2 (kg/h) 406,5  
Custo da matéria-prima (US$/ton)* 2590,00  
Custo de pré-processamento da matéria-
prima (US$ /ton) 
30,00 
Custo do CO2 (US$ /kg) 0,10 
Custo do vapor saturado US$ 0,0133/ Mcal (US$ 0,0032/ MJ) 
Custo da água de resfriamento US$ 0,0837/ Mcal (US$ 0,0200/ MJ) 
Custo da energia elétrica US$ 0,0703/ Mcal (US$ 0,0168/ MJ) 
*Cotação realizada em 2006 (Hervaquímica, São Paulo/SP, www.hervaquimica.com.br) 
  




Nestas condições o custo de manufatura do extrato de funcho foi de US$ 36,40/kg. 
O custo da matéria-prima (CRM), custo fixo de investimento (FCI), custo de utilidades 
(CUT), custo da mão-de-obra (COL) e custo com tratamento de resíduos (CWT) 
representaram  73,6; 21,4; 4,2; 0,8 e 0% do COM, respectivamente. 
4.1.1.3.2 Etapa de Separação: flash não Ideal  
A Figura 4.1 mostra a perda de anetol do extrato de funcho com a fase vapor ou fase 
leve (corrente de saída do CO2) variando de 0,37% a 59,06%, informações estas, obtidas do 
simulador SuperPro Designer (Intelligen, 2001). É possível observar que houve aumento da 
perda de anetol do extrato do funcho com o aumento da temperatura do tanque flash e que 
na pressão de 1 bar e 50 bar, a perda de anetol é maior que nas demais condições de 
pressão.  Em um processo industrial, quando a condição de pressão do tanque flash está 
entre 40 e 50  bar pode ser interessante do ponto de vista de redução de energia e, 
consequentemente, decréscimo de custo com o processo de recompressão do CO2 para um 
sistema que opera com reciclo de solvente. Ao analisar a quantidade de anetol perdida com 
a fase leve, é possível verificar que  para pressões de operação do tanque flash inferiores a 
40 bar as perdas são menores, com exceção da pressão de 1 bar cuja perda pode chegar a 
59,06%. Na condição de separação de 40 bar e 20 oC, a perda de anetol obtida na simulação 
foi de 0,87%.  
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Figura 4.1: Simulação da perda de anetol com a fase vapor (corrente S-102) do 
sistema CO2 + anetol proveniente do funcho. 
 
A Figura 4.2 mostra a perda de CO2 com a fase pesada (corrente de saída do extrato 
de funcho).  A maior perda foi de 4,46% (50 bar e 10 oC) que foi superior ao informado por 
Palcic (2003) para escala industrial (1 a 3%). Com a temperatura de 10 oC e pressão de 50 
bar, o software não consegiu realizar a simulação. Não é possível saber ao certo qual foi o 
comportamento da mistura nesta condição, mas se supõem que esta condição pode ter 
favorecido a formação de duas ou mais fases como observado por Moura et al. (2005b) 
onde foi observada a formação de três fases (duas líquidas e uma vapor). 
 




Experimentalmente, com a unidade de extração LASEFI_TUHH modificada com 
extrator com capacidade de 3,4×10-4 m3 conforme descrito anteriormente (seção 3.2.1.1), 
vazão de dióxido de carbono de 7 × 10-5 kg/s, 1,2 × 10-1 kg de funcho, mantendo a condição 
de operação de extração em 250 bar e 40 ºC e condição de operação de separação (tanque 
flash) em 40 bar e 20 ºC, com tempo de extração de 130 min, a perda de anetol foi de 
1,45%. A possível explicação para a variação entre os valores de perda de anetol simulado 
e experimental pode estar na perda por arraste mecânico de pequenas gotas de óleo com o 
CO2 dentro do tanque flash durante a separação, o qual pode aumentar a quantidade de óleo 
perdido nesta etapa. Este fenômeno não é previsto no simulador resultando em perda 
inferior ao observado experimentalmente. Outra explicação seria o fato de o simulador 
SuperPro Designer (Intelligen, 2001) não permitir que sejam introduzidos os parâmetros de 
interação binária do modelo de Peng-Robison para a predição do equilíbrio de fases 
(Takeuchi et al., 2008).  
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Figura 4.2: Simulação da perda de CO2 com a fase pesada (corrente de saída do 
extrato de funcho, S-103). 
 O teor de anetol (%, m/m) presente no extrato de funcho (obtido em um ciclo de 
extração de 130 min) em função das condições da etapa de separação está apresentado na 
Figura 4.3. É possível observar que condições de pressão de 1 bar e temperaturas superiores 
a 20 ºC são inadequadas para a etapa de separação, pois o teor de anetol no extrato é 
reduzido acentuadamente devido à maior perda de anetol. Com as condições de pressão de 
20, 30, 40 e 50 bar, os teores simulados de anetol no extrato de funcho foram proóximos.  
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Figura 4.3: Teor de anetol (%, m/m) no extrato de funcho obtido na condição de 
extração de 250 bar e 40 ºC e ciclo de 130 min em função da pressão e temperatura de 
operação da etapa de separação (tanque flash). 
A Figura 4.4 mostra o custo de manufatura do extrato de funcho em função das 
condições de pressão e temperatura de operação do tanque flash durante a etapa de 
separação. É possível verificar que  o COM varia entre  US$ 38,50/kg e US$ 40,00/kg, 
portanto as condições operacionais da etapa de separação pouco influenciaram o valor 
estimado do COM. 
O custo da matéria-prima (CRM), custo fixo de investimento (FCI), custo de 
utilidades (CUT), custo da mão-de-obra (COL) e custo com tratamento de resíduos (CWT) 
representaram  68,5; 19,9; 7,8; 4,0 e 0% do COM, respectivamente. 




Pereira e Meireles (2007) apresentam o valor estimado de COM do extrato de 
funcho obtido por SFE de US$ 7,72/kg, valor este, muito abaixo do estimado neste 
trabalho. Esta variação se deve ao custo da matéria-prima considerado por Pereira e 
Meireles (2007) ser US$ 159,29/ton, ou seja, 16 vezes menor. Neste trabalho o custo de 
matéria-prima foi considerado como custo de compra e venda e não o de produção. O 
impacto do custo da matéria-prima (CRM) é observado na distribuição dos custos que 
compõem o COM, representando 25,5% obtido no estudo de Pereira e Meireles (2007) e 
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Figura 4.4: Custo de manufatura (US$/kg) do extrato de funcho obtido na condição de 
extração de 250 bar e 40 ºC em função da pressão e temperatura de operação da etapa 
de separação (tanque flash). 




4.1.2 Canelinha ou Canela-de-Cunhã (Croton zethntneri Pax Et Hoff) 
4.1.2.1 Condição de extração supercrítica 
 Para a obtenção do extrato de canelinha foi utilizada a Unidade SFE I_LASEFI, 
conforme descrito anteriormente no Capítulo 3. Tendo em vista que o composto majoritário 
do extrato de canelinha é o anetol, utilizou-se como critério de seleção da condição de 
operação, os estudos de Rodrigues et al. (2003) e Moura et al. (2005a) que trabalharam 
com erva-doce e funcho, respectivamente, cujo composto majoritário do extrato também é 
o anetol. Sendo assim, selecionou-se 250 bar e 40 ºC como condição de extração. O leito de 
extração foi composto por  9 × 10-2 kg de folhas secas de canelinha. A vazão de dióxido de 
carbono foi de 5,3 × 10-5 kg/s. O tempo total de extração foi de 440 min, com tempo de 
despressurização de 40 min. Os extratos foram coletados a cada 20 min.  
4.1.2.2 Cinética de extração supercrítica 
 A Figura 4.5 mostra a curva global de extração a 250 bar e 40 oC. O rendimento 
global foi de 4,14%, considerando o extrato obtido durante a despressurização. Este 
rendimento foi superior aos obtidos por Sousa et al. (2005) 3,31; 3,71; 3,80; 3,43; 2,09 e 
3,69% nas condições de 66,7 bar e 10, 15, 20, 25 e 28 oC,  respectivamente. 





Figura 4.5: Curva global de extração (% de extração) do extrato de canelinha obtido a 
250 bar e 40oC, 5,3 × 10-5 kg/s.   
 
4.1.2.3 Obtenção dos parâmetros de extração 
Os parâmetros tCER (84,8 min) e tFER (217,4 min) foram obtidos pelo ajuste não 
linear de três retas de acordo com a metodologia descrita no Capítulo 3, seção 3.6. O valor              
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4.1.2.4 Composição química do extrato 
A Figura 4.6 mostra o perfil do teor de anetol no extrato de canelinha obtido por 
SFE.  A quantidade total de anetol foi 1,34 g. É possível observar que 54% do mesmo (base 
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Figura 4.6: Massa acumulada (g) de anetol (extrato de canelinha obtido por SFE a 250 
bar, 40 ºC, 5,3 x 10-5 kg/s). 
 
4.1.2.5 Cálculo do custo de manufatura 
4.1.2.5.1 Etapa de separação: flash ideal, isobárico e 2% de perda de CO2 
As informações técnicas para realização da estimativa do COM estão apresentadas 
na Tabela 4.2. Considerou-se nesta estimativa que o separador operou idealmente, ou seja, 




não houve perda de extrato com a corrente de saída de CO2 e que operou isobaricamente a 
40 bar. 
Tabela 4.2: Dados de entrada para o cálculo do COM do extrato de canelinha. 
*Embora o tCER2 tenha sido 131 min, selecionou-se o tempo de coleta do extrato mais próximo (o intervalo de 
coleta dos extrato foi de 20 min).  
** Informação obtida com o professor Dr. Lúcio Cardozo-Filho da Universidade Estadual de Maringá 
(UEM), quem forneceu a matéria-prima para estudo (pequenos produtores locais, Fortaleza). Informações 
sobre a matéria-prima canelinha não são amplamente fornecidas (IBGE, EMBRAPA, Empresas 
produtoras/fornecedoras de matéria-prima da região sudeste). 
 Nestas condições o custo de manufatura do extrato de canelinha foi de US$ 
231,06/kg. O custo da matéria-prima (CRM), custo fixo de investimento (FCI), custo de 
utilidades (CUT), custo da mão-de-obra (COL) e custo com tratamento de resíduos (CWT) 
representaram  89,8; 8,2; 1,6; 0,4 e 0% do COM, respectivamente. 
4.1.2.5.2 Etapa de separação: tanque flash não ideal  
Para a simulação utilizando o software SuperPro Designer®  (Intelligen, 2001) 
referente à etapa de separação não ideal, além da vazão da corrente de entrada (mistura CO2 
+ extrato) apresentada na Tabela 4.2, foi necessário estabelecer a composição da corrente. 
Para o cálculo de vazão industrial de anetol que compõe a corrente de entrada no tanque 
Tempo do ciclo de extração (min) 140*  
Pressão de extração (bar) 250  
Temperatura de extração (oC) 40  
Densidade aparente do leito (kg/m3) 573  
Vazão mássica do CO2  (kg/h) 513,7  
Custo da matéria-prima  (US$/ton)** 6920,00 
Custo de pré-processamento da  matéria-
prima (US$/ton) 
30,00  
Custo do CO2  (US$/ kg) 0,10 
Custo do vapor saturado US$ 0,0133/ Mcal (US$ 0,0032/ MJ) 
Custo da água de resfriamento US$ 0,0837/ Mcal (US$ 0,0200/ MJ) 
Custo da energia elétrica US$ 0,0703/ Mcal (US$ 0,0168/ MJ) 




flash utilizou-se a metodologia de aumento de escala descrita no Capítulo 3. Desta forma, 
foi estimada a vazão mássica industrial de anetol que compõe a corrente de entrada  (1,07 
kg/h) a partir da informação experimental (vazão mássica de 2,97 × 10-4 kg/s). A corrente 
de entrada foi constituída majoritariamente por CO2.  
A perda de anetol com a fase vapor (%) para o sistema anetol + CO2 referente ao 
extrato de canelinha  está apresentada na Figura  4.7 em função das condições de operação 
simuladas para o tanque flash (pressão e temperatura). A pior pressão do separador foi 1 
bar, principalmente com o aumento da temperatura (em 50 oC obteve-se 98.18% de perda 
de anetol).  As porcentagens de perda de anetol com o tanque flash operando na 
temperatura de 20 oC e pressões de 20, 30 e 40 bar, aparentemente não apresentaram 
variação. Como discutido anteriormente, no estudo com o funcho, há vantagem em se 
operar com pressões de tanque flash dentro do intervalo de 40 e 50 bar sob o ponto de vista 
de redução do gasto energético e consequente decréscimo de custo com o processo de 
recompressão do CO2 para sistema que há reciclo de solvente. Portanto, pode-se estabelecer 
40 bar e 20 oC como uma condição satisfatória de operação do tanque flash, implicando em 
perda de anetol de 3,07%. 
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Figura 4.7: Simulação da perda de anetol (proveniente da canelinha) com a fase vapor 
na etapa de separação em função da pressão e temperatura do tanque flash. 
 
A Figura 4.8 mostra a perda de CO2 com a corrente de saída de extrato de canelinha 
(fase pesada). É possível concluir que as perdas de CO2 obtidas são aceitáveis para o 
sistema estudado porque a maior perda foi  2,68% (50 bar e 20 oC), sendo que a faixa de 1 a 
3% de perda de CO2 por ciclo são valores aceitáveis em escala industrial (Palcic, 2003).  
 











10 15 20 25 30 35 40 45 50











1 bar 20 bar 30 bar 40 bar 50 bar
 
Figura 4.8: Simulação da perda de CO2 com a fase pesada (corrente de saída do 
extrato de canelinha, S-103) na etapa de separação em função a pressão e temperatura 
da etapa de separação (tanque flash). 
 
 A Figura 4.9 mostra o teor de anetol no extrato de canelinha simulado em função 
das condições operacionais do tanque flash. O estudo de simulação desta etapa do processo 
permitiu observar que a composição do extrato é muito influenciada pelas condições de 
operação do tanque flash (temperatura e pressão), pois o teor de anetol no extrato variou de 
0 a 44%.  
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Figura 4.9:  Simulação do teor de anetol no extrato total de canelinha obtido na 
condição de extração de 250 bar e 40 ºC em função da pressão e temperatura da etapa 
de separação (tanque flash) considerando ciclo de extração de 140 minutos. 
 
A Figura 4.10 mostra o custo de manufatura do extrato da canelinha obtido a 250 
bar e 40o C em função das condições operacionais do tanque flash na etapa de separação. A 
variação máxima do COM para as diferentes condições de pressão e temperatura da etapa 
de separação foi mínima (US$ 238,00/kg e US$ 243,00/kg). 




O custo da matéria-prima (CRM), custo fixo de investimento (FCI), custo de 
utilidades (CUT), custo da mão- de-obra (COL) e custo com tratamento de resíduos (CWT) 
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Figura 4.10: Custo de manufatura (US$/kg) do extrato de canelinha obtido na 
condição de extração de 250 bar e 40 ºC em função da pressão e temperatura em 
função das condições da etapa de separação. 




4.1.3 Cravo-da-Índia (Eugenia caryophyllus) 
4.1.3.1 Cálculo do custo de manufatura 
 A seguir estão apresentados os COMs do extrato de cravo-da-índia obtidos por Rosa 
e Meireles (2005) e Takeuchi et al. (2008). 
4.1.3.1.1 Etapa de separação ideal: flash operando isobaricamente e com 2% de perda de 
CO2 
 Os dados usados para a análise econômica foram baseados no estudo de Rosa e 
Meireles (2005), os quais podem ser vistos na Tabela 4.3.  
Tabela 4.3: Informações da Literatura (Rosa e Meireles, 2005, Rodrigues et al., 2002, 
Takeuchi et al., 2008 e Turton et al., 1998) e vazão industrial estimada usados para 
cálculo do COM do extrato de cravo-da-índia obtido por SFE.  
Tempo do ciclo de extração (min) 70  
Pressão de extração (bar) 100 
Temperatura de extração ( oC) 15  
Densidade aparente do leito (kg/m3) 520  
Vazão mássica do CO2 laboratório (kg/s) 2,4 × 10-5  
Vazão mássica do CO2 industrial (kg/h) 90  
Custo da matéria-prima (US$ /ton)* 505,00  
Custo de pré-processamento da matéria-
prima (US$/ton) 
30,00  
Custo do CO2 (US$/ kg) 0,10 
Custo do vapor saturado US$ 0,0133/ Mcal (US$ 0,0032/ MJ) 
Custo da água de resfriamento US$ 0,0837/ Mcal (US$ 0,0200/ MJ) 
Custo da energia elétrica US$ 0,0703/ Mcal (US$ 0,0168/ MJ) 
*Rosa e Meireles (2005). 




A partir dos dados da OEC do extrato de cravo-da-índia obtidos experimentalmente 
por Rodrigues et al. (2002), Rosa e Meireles (2005) estimaram o custo de manufatura do 
extrato de cravo-da-índia em US$ 9,20/kg. 
4.1.3.1.2 Etapa de separação não ideal 
Takeuchi et al. (2008) concluiram que a variação das condições de pressão e 
temperatura simuladas no tanque flash, o qual operou isobaricamente, não afetou o 
rendimento do extrato, mas teve um importante efeito sobre a perda do CO2, e esta 
influência tornou-se intensa com o decréscimo da temperatura. Outro ponto notado é que as 
perdas de CO2 afetaram predominantemente o custo da matéria-prima e, consequentemente, 
o custo de manufatura do extrato. No entanto, o impacto sobre o COM foi desprezível. O 
máximo COM estimado por Takeuchi et al. (2008) foi US$ US$ 9,40/kg (10 oC e 40 bar). 
Os custos de  matéria-prima (CRM) e de utilidades (CUT) representaram 61,5% e 0,4% do 
COM respectivamente. 
Portanto, o estudo de Takeuchi et al. (2008) concluiu que o impacto das diferentes 
condições de operação do tanque flash no COM foi desprezível e os valores de COM 
estimados foram próximos ao valor de COM estimado por Rosa e Meireles (2005). Desta 
forma, a comparação entre os estudos mostrou que forma (isobárico ou isotérmico) e a 
condição de operação da etapa de separação (pressão) proposta por Rosa e Meireles (2005) 
podem ser mantidas para as estimativas de COM das demais matérias-primas. 




O estudo da etapa de separação ideal dos sistemas anteriores funcho + CO2, 
canelinha + CO2 e cravo-da-índia + CO2 mostrou que diferentes condições do tanque flash 
na etapa de separação não tiveram impacto no custo de manufatura do extrato. 
4.1.4 Erva-baleeira (Cordia verbenacea) 
4.1.4.1 Condição de extração supercrítica 
 Para a obtenção do extrato de erva baleeira via SFE foi utilizada a Unidade Spe-ed; 
a pressão e temperatura de extração foram 200 bar e 40 ºC, respectivamente. A condição de 
extração foi baseada no estudo de Quispe-Condori (2005) em função da associação de 
resultados satisfatórios de rendimento global (Xo) e atividade anti-câncer apresentada. O 
leito de extração foi composto por 9,98 × 10-2 kg de folhas secas de erva-baleeira. A vazão 
de dióxido de carbono foi igual a 5,5 × 10-5 kg/s. O tempo de extração foi de 660 min, não 
sendo considerado o tempo de despressurização. O intervalo entre as coletas de extrato foi 
de 60 min. 
4.1.4.1.2 Cinética de extração supercrítica 
 O cálculo do tempo de extração foi baseado na razão entre solvente e alimentação 
de matéria-prima (m/m) descrita na Eq. (4.1) proposta por Pereira (2005). Pereira (2005)  
relacionou o esgotamento dos sólidos solúveis da matriz vegetal  com a  razão S/F e 
concluiu que quando a razão atingia o valor de 20, a extração poderia ser interrompida. O 
valor de S/F maior ou igual a 20, embora proposto inicialmente para a matéria-prima 
Tabernaemontana catharinensis, foi aplicado, neste estudo, para a obtenção do extrato de 












                                                                                           (4.1) 
 A Figura 4.11 mostra a curva global de extração em função do tempo obtida a 200 
bar e 40 oC, sendo o rendimento total igual a 2,55% após 660 min de extração. Embora seja 
possível observar através da OEC que a razão S/F igual a 22 não tenha sido suficiente para 
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Figura 4.11: Curva de extração (% de extração, base seca) de extrato de folhas de 
erva-baleeira obtido por SFE a 200 bar e 40oC, 5,5 × 10-5 kg/s em função do tempo de 
extração. 




4.1.4.2  Cálculo do Custo de Manufatura 
4.1.4.2.1 Etapa de Separação Ideal: flash operando isobaricamente e com 2% de perda de 
CO2 
As informações técnicas para realização da estimativa do COM do extrato de erva-
baleeira obtido via SFE estão apresentadas na Tabela 4.4. Considerou-se nesta estimativa 
que o separador operou idealmente, ou seja, não houve perda de extrato com a corrente de 
saída de CO2 e que operou isobaricamente a 40 bar,  condição esta considerada adequada 
após estudo apresentado anteriormente com os sistemas envolvendo funcho, canelinha e 
cravo-da-índia. 
Tabela 4.4: Informações da Literatura (Leal et al. 2007b, Leal et al. 2007c e Turton et 
al., 1998) e vazão industrial estimada usados para cálculo do COM de erva-baleeira 
obtido por SFE.  
Pressão de extração (bar) 200  
Temperatura de extração  oC) 40  
Densidade aparente do leito (kg/m3) 499  
Vazão mássica do CO2 laboratório(kg/s) 5,5 × 10-5  
Vazão mássica do CO2 industrial (kg/h) 399,2  
Custo da matéria-prima* (US$/ton) 9.480,00  
Custo de pré-processamento da matéria-prima 
(US$/ton) 
30  
Custo do CO2  (US$/kg) 0,10 
Custo do vapor saturado US$ 0,0133/ Mcal (US$ 0,0032/ MJ) 
Custo da água de resfriamento US$ 0,0837/ Mcal (US$ 0,0200/ MJ) 
Custo da energia elétrica US$ 0,0703/ Mcal (US$ 0,0168/ MJ) 
 * Cotação realizada em 2007 (Flores & Ervas, Piracicaba/SP, www.floreseervas.com.br). 
A Figura 4.12 apresenta o COM em função do tempo de extração e da porcentagem 
de extração do extrato de erva-baleeira. É possível observar a redução acentuada do COM 
até 300 min de extração (redução do COM pela metade), período este em que a 




porcentagem de extração aumentou de 0,8% a 1,8%, aproximadamente. O COM do extrato 
de erva-beleeira variou de US$ 710,00/kg a US$ 1.630,00/kg. A estimativa do custo de 
manufatura com tempo de ciclo igual tCER2 (255 min) foi de US$ 914,00/kg e as demais 
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Figura 4.12: Curva de extração (% de extração, base seca) e COM (US$/kg) do 
extrato de erva-baleeira obtido por SFE a 200 bar e 40 ºC em função do tempo de 
extração ( Leal et al., 2007b e Leal et al., 2007c). 
 
Figura 4.13 apresenta a distribuição de todos os custos que compõem o custo de 
manufatura. Além de o custo com a matéria-prima erva-baleeira (CRM) ser 
consideravelmente alto (dez vezes superior ao custo do gengibre, por exemplo), ciclos de 




extração menores implicaram em custos elevados. O custo de manufatura de extratos de 
erva-baleeira é fortemente influenciado pelo custo de matéria-prima (69 a 96% do COM) e 
o custo fixo de investimento é de no máximo 25% do COM.  
 
A Figura 4.14 é uma forma interessante de apresentar dados técnico-econômicos 
porque permite comparar facilmente diferentes condições de operação ou até mesmo 
diferentes geometrias de leito sob a mesma relação S/F. Além disso, é possível estabelecer 
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Figura 4.13: Distribuição dos custos que compõem o custo de manufatura do extrato 
de erva-baleeira obtido por SFE a 200 bar e 40 ºC. 




observar a grande variação do COM para o intervalo de S/F igual a 2 e 10 (US$ 800,00/kg) 
enquanto que entre S/F igual a 13 e 22, a variação do COM foi de apenas US$ 100,00/kg. 
Esta informação adicional permite decidir qual o melhor tempo de ciclo de extração 
conjuntamente com os critérios de qualidade do extrato (composição química) e rendimento 
do processo. 
 
4.1.5 Gengibre (Zingiber officinale Roscoe) 
O estudo experimental do sistema gengibre + CO2 foi realizado por Zancan (2001), 
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Figura 4.14: Razão S/F (m/m) e COM do extrato de erva-baleeira obtida por SFE 
(OEC obtida a 200 bar e 40 ºC. 




experimentais selecionados para a estimativa do custo de manufatura do extrato de gengibre 
obtido via SFE, entre eles, o que apresentou o maior teor de gingeróis, de maior teor de 
alfa-zingibereno e o de maior rendimento global. 
4.1.5.1 Cálculo do Custo de Manufatura – Etapa de Separação Ideal, isobárica e 2% de 
perda de CO2 
 Na Tabela 4.5 estão descritos os ensaios selecionados da literatura, as condições de 
operação e informações para o cálculo do custo de manufatura dos extratos de gengibre. 
 
Tabela 4.5: Informações da Literatura (Zancan, 2001, Zancan et al., 2002, Rodrigues, 
2001 e Turton et al., 1998) e vazão industrial estimada usados para cálculo do COM 












Pressão de extração (bar) 200 100 300  
Temperatura de extração (oC) 35  30  30 
Densidade aparente do leito (kg/m3) 350  400 400 
Vazão mássica do CO2 experimental (kg/s) 5,9 × 10-5  3,2 × 10-5 3,4 × 10-5 
Vazão mássica do CO2 industrial(kg/h) 369,2  231,6 244,8 
Custo matéria-prima (MP)*(US$/ton) 495,00 
Custo pré-processamento MP (US$/ton) 30,00  
Custo do CO2 (US$/kg) 0,10 
Custo do vapor saturado US$ 0,0133/Mcal  (US$ 0,0032/ MJ) 
Custo da água de resfriamento US$ 0,0837/Mcal (US$ 0,0200/ MJ) 
Custo da energia elétrica US$ 0,0703/Mcal (US$ 0,0168/ MJ) 
* Rosa e Meireles (2005). 
 
 




4.1.5.1.1 Extração da oleoresina do Gengibre a 200 bar e 35 oC 
Com a condição de extração (sem co-solvente) de 200 bar e 35 ºC foi obtido o maior 
rendimento em extrato total e o extrato com o maior teor de compostos de interesse 
(gingeróis e shogaóis). Zancan et al.(2002) concluiram que o uso de etanol ou isopropanol 
como co-solvente não é necessário para o aumento do rendimento ou velocidade de 
transferência de massa. Além disso, Zancan et al. (2002) concluiram que o aumento da taxa 
de transferência de massa em função do aumento de pressão de 200 para 250 bar não é 
justificado. O extrato de gengibre obtido com tempo de extração igual a 270 min, 200 bar, 
35 ºC e sem co-solvente, possui 93,14% de gingeróis em relação ao extrato total. Nesta 
mesma condição usando etanol como co-solvente (1,17%), o extrato obtido possui 88,2% 
de gingeróis e sendo o co-solvente o isopropanol, 72,41%. Zancan (2001) também 
observou que o teor de gingeróis mais shogaóis no extrato coletado na etapa de taxa de 
extração constante foi inferior ao teor presente no extrato coletado na etapa de taxa de 
extração decrescente e etapa difusional. A Tabela 4.6 apresenta o teor de gingeróis e 
shogaóis em função das etapas CER, FER e DC.   
Tabela 4.6: Teor de gingeróis e shogaóis (% em área) no extrato de gengibre obtido 
por SFE a 200 bar e 35 ºC, sem co-solvente (Zancan, 2001) em função do período de 
extração. 
Etapa da extração Teor de gingeróis no extrato Teor de gingeróis no extrato retido 
na coluna de captura (porapak) 
CER  (0 < t ≤ 96 min) 48,23 17,78 
FER  (96 < t ≤  228 min) 73,58 25,72 
DC    (228 < t ≤  400 min) 93,14 8,93 
 




A Figura 4.15 mostra o COM em função do tempo de extração. É possível observar 
que para os extratos com maiores teores de princípio ativo (gingeróis), maior é o custo de 
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Figura 4.15: Curva de extração (% de extração, base seca) de extrato de gengibre 
obtido por SFE a 200 bar e 35o C, sem co-solvente e COM (US$/kg) em função do 
tempo de extração (OEC no 12, ensaio realizado por Zancan, 2001). 
 
O extrato de gengibre obtido com 30 minutos de extração possui um COM muito 
maior em relação aos demais valores de COM estimados devido ao ciclo de extração ser 
relativamente pequeno. Este fato também pode ser observado na Figura 4.16, nota-se onde 




mostra que o custo da matéria-prima (CRM) foi predominante em relação aos demais 
custos, pois quanto menor o ciclo de extração, maior o consumo de matéria-prima.  
O tCER calculado foi 96,2 min e o tFER igual a 228,7 min. O custo de manufatura 
estimado com o tempo de ciclo tCER2 (140 min) foi de US$ 105,00/kg, tempo este, não 
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Figura 4.16: Distribuição dos custos que compõe o custo de manufatura do extrato de 
gengibre obtido por SFE a 200 bar e 35o C, sem co-solvente (OEC no 12, ensaio 
realizado por Zancan, 2001). 
 
 




A Figura 4.17 mostra a razão S/F e o COM do extrato de gengibre obtido por SFE a 
200 bar e 35 ºC em função do tempo de extração. Valores altos de S/F significam grandes 
quantidades de solvente necessárias para o esgotamento do leito ou tempo de contato entre 
solvente e matriz vegetal insuficientes. Valor baixo de S/F está diretamente relacionado a 
baixos rendimentos de extração, e portanto, o COM tende a ser mais alto. Tempo de ciclo 
pequeno implica em maior número de ciclos de extração por ano. Como discutido 
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Figura 4.17: Razão S/F (m/m) e COM do extrato de gengibre obtido por SFE a 200 
bar e 35 ºC, sem co-solvente (OEC no 12, ensaio realizado por Zancan, 2001). 




4.1.5.1.2Extração da oleoresina do Gengibre a 100 bar e 30 oC 
O experimento de Rodrigues (2001) foi selecionado por apresentar maior teor dos 
compostos de interesse do óleo volátil: α-zingibereno, E,E-α-farneseno, geranial e β-
sesquifelandreno conforme Tabela 4.7 a seguir.  
Tabela 4.7: Teor de compostos voláteis (%, área) no extrato de gengibre obtido por 
SFE a 100 bar e 30 ºC (Rodrigues, 2001). 






 A Figura 4.18 mostra o COM e a porcentagem de extração em função do tempo de 
extração. É possível observar que o COM se mantém constante após 90 minutos de 
extração (valores de COM entre US$ 270,00/kg e US$ 320,00/kg). Tempos de ciclo de 
extração inferiores a 90 minutos resultaram em um aumento significativo no COM em 
virtude da predominância do custo de matéria-prima no custo de manufatura como pode ser 
observado através da  Figura 4.19, que apresenta a distribuição de todos os custos que 
compõem o custo de manufatura. A inversão do CRM e do FCI ocorre com tempo de 
extração igual a 90 min.  
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Figura 4.18: Curva de extração (% de extração, base seca) de extrato de gengibre 
obtido por SFE a 100 bar e 30o C, sem co-solvente e COM (US$/kg) em função do 
tempo (OEC no 2, ensaio realizado por Rodrigues, 2001) . 
As variações do  FCI, CRM, COL, CUT e CWT foram de 25 a 67%, 18 a 69%, 3 a 
5%, 0,5 a 1,3% e 0%, respectivamente.  É também possível observar que o custo fixo de 
investimento passa a ter impacto superior após 90 min de extração. 
O custo de manufatura com o tempo de ciclo tCER2 (138 min) foi de US$ 241,00/kg; 
este valor foi o mínimo estimado para tempos de extração entre 120 e 140 min. As demais 
informações de custo encontram-se detalhadas no Anexo 7.1.   









30 60 90 120 150 180 210 240 270 300






























COL CUT CWT CRM FCI
 
Figura 4.19: Distribuição dos custos que compõem o custo de manufatura do extrato 
de gengibre obtido por SFE a 100 bar e 30o C, sem co-solvente (OEC no 2, ensaio 
realizado por Rodrigues, 2001). 
 
 
A Figura 4.20 mostra que entre as razões de S/F de 3,5 a 7,5 a variação do COM é 
baixa, não justificando o uso de grandes quantidades de solvente no processo.  
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Figura 4.20: Razão S/F (m/m) e COM do extrato de gengibre obtido por SFE a 100 
bar e 30o C, sem co-solvente (OEC no 2, ensaio realizado por Rodrigues, 2001). 
 
4.1.5.1.3 Extração da oleoresina do Gengibre a 300 bar e 35 oC 
 O experimento de Rodrigues (2001) realizado a 300 bar e 30o C, sem co-solvente, 
vazão mássica de CO2 de 3,4 × 10-5 kg/s foi selecionado para estudo, pois resultou no maior 
rendimento total em relação aos demais experimentos realizados em outras condições de 
pressão e temperatura. 
A Figura 4.21 mostra o COM e a % de extração de gengibre em função do tempo de 
extração. Foi possível verificar que esta condição de extração (300 bar e 30 ºC) favoreceu a 




obtenção de extratos com menor COM em relação à condição de 200 bar e 35o C e 100 bar 
e 30o C (Figuras 4.15 e 4.18); no entanto, é importante enfatizar que os produtos obtidos 
nas diferentes condições de extração diferem quanto ao teor de compostos ativos (maior 
teor de compostos voláteis ou maior teor de gingeróis e shogaóis, respectivamente). O 
menor COM estimado foi com o tempo de extração de 135 min (US$ 174,00/kg). Entre 105 
e 300 minutos, o COM do extrato de gengibre não teve grande variação (US$ 207,00/kg a 
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Figura 4.21: Curva de extração (% de extração, base seca) do extrato de gengibre 
obtido por SFE a 300 bar, 30o C,  sem co-solvente e COM (US$/kg) em função do 
tempo de extração (OEC no 8, ensaio realizado por Rodrigues, 2001) . 
 




A Figura 4.22 apresenta a distribuição de todos os custos que compõem o custo de 
manufatura do extrato de gengibre obtido a 300 bar e 30 ºC. A inversão entre os custos de 
CRM e FCI ocorreu aos 75 min de extração. O custo de manufatura com tempo de ciclo 
tCER2 (145min) foi de US$ 175,00/kg e as demais informações de custo encontram-se 
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Figura 4.22: Distribuição dos custos que compõem o custo de manufatura do extrato 
de gengibre obtido por SFE a 300 bar e 30o C, sem co-solvente (OEC no 8, ensaio 
realizado por Rodrigues, 2001). 
 




A Figura 4.23 mostra que o menor valor estimado de COM foi obtido com S/F igual 
a aproximadamente 1,5. O COM dos extratos obtidos a 300 bar e 30 ºC são inferiores aos 
valores de COM obtidos com a condição de extração de 100 bar e 30 ºC devido ao 
rendimento global. No entanto, a 100 bar e 30 ºC, o extrato apresenta maior teor de 
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Figura 4.23: Razão S/F (m/m) e COM do extrato de gengibre obtido por SFE a 300 
bar e 30o C, sem co-solvente (OEC no 8, ensaio realizado por Rodrigues, 2001). 
 




4.1.6 Erva-doce (Pimpinella anisium) 
A OEC do sistema erva doce + CO2 foi obtida por Rodrigues (2001). A seguir serão 
apresentados os ensaios selecionados para estimativa do custo de manufatura. 
4.1.6.1 Cálculo do custo de manufatura - separador ideal, isobárico, 2% de perda de CO2 
 A Tabela 4.8 mostra as OECs selecionadas para análise da estimativa de custo de 
manufatura do extrato de erva-doce obtido por SFE. 
 
Tabela 4.8: Informações da Literatura (Rodrigues, 2001 e Turton et al. 1998) e vazão 




Pressão de extração (bar) 80  
Temperatura de extração (oC) 30  
Vazão mássica do CO2 experimental (kg/s) 3,4 × 10-5  
Vazão mássica do CO2 industrial (kg/h) 124,7  
Exp 1A 
Pressão de extração (bar) 100 
Temperatura de extração (oC) 30 
Vazão mássica do CO2 experimental (kg/s) 3,5 × 10-5 
Vazão mássica do CO2 industrial (kg/h) 129,2  
Exp 5A 
Pressão de extração (bar) 100 
Temperatura de extração (oC) 30 
Vazão mássica do CO2 experimental (kg/s) 5,9 × 10-5 
Vazão mássica do CO2 industrial (kg/h) 221,6 
Exp 11A 
Pressão de extração (bar) 140 
Temperatura de extração (oC) 30 
Vazão mássica do CO2 experimental (kg/s) 3,3 × 10-5  
Vazão mássica do CO2 industrial (kg/h) 121,8  
Exp 16A 
Pressão de extração (bar) 180 
Temperatura de extração (oC) 30 
Vazão mássica do CO2 experimental (kg/s) 3,5 × 10-5 
Vazão mássica do CO2 industrial (kg/h) 128,9 





Densidade aparente do leito (kg/ m3) 496 
Custo matéria-prima (MP)* (US$/ton) 4.375,00 
Custo pré-processamento MP (US$/ton) 30,00 
Custo do CO2 (US$/kg) 0,10 
Custo do vapor saturado US$ 0,0133/Mcal (US$ 0,0032/ MJ) 
Custo da água de resfriamento US$ 0,0837/Mcal (US$ 0,0200/ MJ) 
Custo da energia elétrica US$ 0,0703/Mcal (US$ 0,0168/ MJ) 
*Cotação realizada em 2006 (Hervaquímica Ind. Com., São Paulo/SP e Nova Iguaçú/RJ, www.hervaquimica.com.br) 
4.1.6.1.1 Extração de oleoresina de erva-doce a 80 bar e 30 oC 
 Este experimento foi selecionado para estudo do custo de manufatura (COM) por 
apresentar o maior teor de anetol no extrato de erva-doce (m/m) em relação às demais 
condições de extração via SFE (100, 140 e 180 bar e 30 oC). O teor de anetol no extrato 
apresentado como massa de anetol por massa de extrato em função do tempo está 
apresentado na Tabela 4.9. O teor de anetol (m/m) nos extratos foi estimado usando os 
dados de  porcentagem em área resgistrada por cromatografia gasosa de Rodrigues (2001).  
Tabela 4.9: Perfil do teor de anetol no extrato de erva-doce (m/m) obtido por SFE a 80 
bar e 30 ºC e 3,35 × 10-5 kg/s de CO2 em função do tempo de extração (Rodrigues, 
2001). 
Tempo de extração 
(min) 





20 0,4203 0,87 
40 0,8795 0,75 
60 1,3239 0,80 
80 1,7513 0,80 
100 2,1166 0,74 
120 2,3930 0,78 
160 2,8030 0,66 
 A Figura 4.24 mostra o COM e a porcentagem de extração em função do tempo de 
extração. O menor COM foi de US$ 489,00/kg. Tempos reduzidos de processo implicam 
em maior número de ciclos de extração, e consequentemente em aumento considerável no 
Continuação da Tabela 4.8 




custo com matéria-prima, sendo este o custo que mais influencia o COM conforme 
apresentado na  Figura 4.25, que apresenta a distribuição de todos os custos que compõem 
o custo de manufatura. Na Figura 4.25 não é observada a inversão entre CRM e FCI como 
ocorreu com o extrato de gengibre. Este fato se deve ao custo da erva-doce ser 10 vezes 
maior que o custo do gengibre. O CRM variou de 81 a 99% do COM e o FCI atingiu no 
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Figura 4.24: Curva de extração (% de extração, base seca) de extrato de erva-doce 
obtido por SFE a 80 bar, 30o C e sem co-solvente e COM (US$/kg) em função do 
tempo de extração (OEC 7A, ensaio realizado por Rodrigues, 2001).   
O COM com o tempo de ciclo tCER2 (101 min) foi de US$ 606,00/kg e as demais 
informações de custo encontram-se detalhadas no Anexo 7.1.  
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Figura 4.25: Distribuição dos custos que compõem o custo de manufatura do extrato 
de erva-doce obtido por SFE a 80 bar, 30o C e sem co-solvente (OEC 7A, ensaio 
realizado por Rodrigues, 2001).  
 
A Figura 4.26 mostra a razão S/F e o COM em função do tempo de extração e é 
possível observar que o COM apresentou pouca variação a partir de S/F igual a 0,4. 
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Figura 4.26: Razão S/F (m/m) e COM do extrato de erva-doce obtido por SFE a 80 
bar, 30o C e sem co-solvente (OEC 7A, ensaio realizado por Rodrigues, 2001). 
 
 
4.1.6.1.2 Extração de oleoresina de erva-doce a 100 bar, 30 oC e 3,47×10-5 kg/s 
 A condição de extração de 100 bar e 30 oC foi selecionada por apresentar grande 
diferença no rendimento global quando modificada sua vazão mássica de solvente (CO2) de 
3,47 × 10-5 kg/s (rendimento de 2,85% em b.s) para 5,95× 10-5 kg/s (rendimento de 7,94% 
em b.s). Sendo assim, primeiramente será apresentada a análise do COM baseada no 
experimento laboratorial de menor vazão e menor rendimento (Exp 1A).  




O perfil do teor de anetol no extrato de erva-doce (m/m) está apresentado na Tabela 
4.10. O teor de anetol (m/m) nos extratos foi estimado usando dados de porcentagem em 
área (Rodrigues, 2001) registrada por cromatografia gasosa. É possível observar que o teor 
de anetol no extrato obtido a 100 bar e 30 ºC foi inferior ao teor do extrato obtido a 80 bar e 
30 oC com exceção do tempo de extração de 40 min. Em relação ao experimento realizado 
com a mesma pressão e temperatura de extração e com maior vazão mássica de solvente 
(5,95× 10-5 kg/s), não foi possível fazer qualquer tipo de menção ao teor de anetol uma vez 
que não foi citada a análise da composição química deste extrato por Rodrigues (2001). 
Tabela 4.10: Perfil do teor de anetol (m/m) no extrato de erva-doce obtido por SFE a 
100 bar, 30 oC e 3,47 × 10-5 kg/s de CO2 em função do tempo de extração  (Rodrigues, 
2001).  
Tempo de extração 
(min) 





20 0,9759 0,72 
40 2,1696 0,83 
60 3,1492 0,79 
80 3,6681 0,69 
100 4,0286 0,68 
120 4,3114 0,61 
160 4,7870 0,61 
180 5,0029 0,21 
A Figura 4.27 mostra o COM a % de extração em função do tempo de extração. 
Embora o COM decresça com o aumento do tempo de extração, é importante observar que 
para ciclos de extração maiores, o teor do anetol no extrato de erva-doce diminuiu. Os 
extratos de erva-doce obtidos com tempos de extração de 40 e 60 minutos são os que 
possuem maiores teores de anetol: 82,98% e 78,70% (m/m), sendo os seus custos de 
manufatura iguais a US$ 569,00/kg e US$ 402,00/kg, respectivamente. O menor COM 




estimado  (US$ 288,00/kg) corresponde ao extrato obtido com tempo de extração de 180 
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Figura 4.27: Curva de extração (% de extração, base seca) do extrato de erva-doce 
obtido por SFE a 100 bar, 30o C, 3,47 x 10-5 kg/s e sem co-solvente e COM (US$/kg) 
em função do tempo de extração (OEC 1A, ensaio realizado por Rodrigues, 2001).   
 
A Figura 4.28 apresenta a distribuição de todos os custos que compõem o custo de 
manufatura, sendo possível concluir que independentemente do tempo de processo o custo 
com matéria-prima (CRM) foi predominante (81 a 99%) enquanto o valor máximo de FCI 
foi de 15%. O custo de manufatura com tempo de ciclo tCER2 (70 min) foi de US$ 337,00/kg 
e as demais informações de custo encontram-se detalhadas no Anexo 7.1.  




Embora o COM estimado para o extrato de erva-doce obtido na condição de 100 bar 
e 30 ºC tenha sido inferior ao COM do extrato obtido a 80 bar e 30º C, é interessante 
observar que na condição de menor pressão, o teor de anetol no extrato foi maior.  
A Figura 4.29 mostra a razão S/F e o COM em função do tempo de extração. O 
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Figura 4.28: Distribuição dos custos que compõem o custo de manufatura do extrato 
de erva-doce obtido por SFE a 100 bar, 30o C, 3,47 x 10-5 kg/s (OEC 1A, ensaio 
realizado por Rodrigues, 2001).  
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Figura 4.29: Razão S/F (m/m) e COM do extrato de erva-doce obtido por SFE a 100 
bar, 30o C, 3,47 x 10-5 kg/s (OEC 1A, ensaio realizado por Rodrigues, 2001). 
 
4.1.6.1.3 Extração de oleoresina de Erva Doce a 100 bar, 30 oC e 5,95×10-5 kg/s 
A condição de extração de 100 bar e 30o C, 5,95 × 10-5 kg/s foi selecionada por 
apresentar maior rendimento global entre as demais condições selecionadas para estimativa 
do COM (80, 140 e 180 bar, 30 oC). Para esta condição de pressão e temperatura houve 
uma grande diferença do rendimento global para mesmo tempo de extração quando 
modificada sua vazão. Vazões de solvente diferentes implicaram em diferentes valores de 
S/F, quantidade insuficiente de solvente para esgotamento do leito e/ou saturação do 
solvente com extrato, como será discutido a seguir.  




A Figura 4.30 mostra o COM e a porcentagem de extração em função do tempo de 
extração. O COM variou de US$ 182,00/kg a US$ 1.408,00/kg. Embora o motivo da 
diminuição do COM seja o aumento do rendimento, proporcionado pelo aumento da vazão 
mássica de CO2 (comparativamente com a OEC 1A, apresentado na seção anterior), o custo 
com matéria-prima não sofreu grande alteração, uma vez que na estimativa de COM foi 
considerado que o ciclo de CO2 é fechado, como o observado industrialmente. Sendo assim, 
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Figura 4.30: Curva de extração (% de extração, base seca) do extrato de erva-doce 
obtido via SFE a 100 bar, 30o C, 5,95 x 10-5 kg/s e sem co-solvente e COM (US$/kg) em 
função do tempo de extração (OEC 5A, ensaio realizado por Rodrigues, 2001).  
  




 A Figura 4.31 apresenta a distribuição de todos os custos que compõem o custo de 
manufatura, mostrando a predominância da influência do custo da matéria-prima (81 a 
99%), sendo que o valor de FCI é de no máximo 15%. O custo de manufatura com tempo 
de ciclo tCER2 (70 min) foi de US$ 217,00/kg e as demais informações de custo encontram-
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Figura 4.31: Distribuição dos custos que compõem o custo de manufatura do extrato 
de erva-doce obtido via SFE a 100 bar, 30o C, 5,95 x 10-5 kg/s e sem co-solvente 
(experimento de extração 5A, ensaio realizado por Rodrigues, 2001).  
 
Figura 4.32 mostra a razão S/F e COM em função do tempo de extração. 
Comparativamente ao Exp 1A (Figura 4.29), quando o valor de S/F foi próximo a 2, o 




redimento foi de aproximadamente 1,9% enquanto que no Exp 5A (Figura 4.30), para o 
mesmo valor de S/F, o rendimento foi de aproximadamente 3,5%. Este resultado pode ser 
um indício de saturação do solvente durante o Exp 1A, onde a vazão de solvente foi menor. 
O rendimento total obtido no Exp 5A foi 2,25 vezes maior que o rendimento obtido no Exp 
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Figura 4.32: Razão S/F (m/m) e COM do extrato de erva-doce obtido por SFE a 100 
bar, 30o C, 5,95 x 10-5 kg/s e sem co-solvente (experimento de extração 5A, ensaio 
realizado por Rodrigues, 2001). 
 




4.1.6.1.4 Extração de oleoresina de Erva Doce a 140 bar, 30 oC e 3,27×10-5 kg/s 
A condição de operação de extração de 140 bar, 30 oC e 3,27 × 10-5 kg/s apresentou  
rendimento global de extração e teor de anetol intermediários com relação às demais 
condições de extração.  O perfil do teor de anetol no extrato (m/m) está apresentado na 
Tabela 4.11. O teor de anetol (m/m) foi determinado a partir de dados de porcentagem em 
área registrado por cromatografia gasosa. Nesta condição de extração, o teor de anetol é 
intermediário entre as condições de 100 e 180 bar e inferior aos teores obtidos com 80 bar, 
com exceção do extrato coletado com tempo de extração de 40 min. O objetivo da 
estimativa do custo de manufatura nesta condição de extração SFE foi o de mostrar que 
embora o COM e o rendimento sejam próximos ao apresentado na condição de operação de 
80 bar e 30 ºC, a qualidade do extrato não é a mesma sob o aspecto do teor do composto 
marcador. 
Tabela 4.11: Perfil do teor de anetol no extrato (m/m) de erva-doce obtido por SFE a 
140 bar, 30 oC e 3,27x10-5 kg/s de CO2 em função do tempo de extração (Rodrigues, 
2001). 
Tempo de extração 
(min) 
Massa acumulada 




20 0,4946 0,73 
40 1,0925 0,80 
60 1,6170 0,69 
80 2,0797 0,64 
100 2,4931 0,61 
120 2,8152 0,58 
A Figura 4.33 mostra o COM estimado para o extrato de erva-doce obtido via SFE a 
140 bar e 30 ºC em função do tempo de extração. O menor COM foi de US$ 407,00/kg.  
Figura 4.34 apresenta a distribuição de todos os custos que compõem o custo de 




manufatura. É observado o mesmo comportamento das demais condições de extração de 
erva-doce apresentadas anteriormente, ou seja, a predominância do CRM. O custo de 
manufatura com tempo de ciclo tCER2 (92 min) foi de US$ 510,00/kg e as demais 
informações de custo encontram-se detalhadas no Anexo 7.1. A Figura 4.35 mostra a razão 
S/F e COM em função do tempo de extração. Valores de S/F superiores da 0,4 
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Figura 4.33: Curva de extração (% de extração, base seca) de extrato de erva-doce 
obtido por SFE a 140 bar, 30o C e sem co-solvente e COM (US$/kg) em função do 
tempo de extração (OEC 11 A, ensaio realizado por Rodrigues, 2001).  
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Figura 4.34: Distribuição dos custos que compõem o custo de manufatura do extrato 
de erva-doce obtido por SFE a 140 bar, 30o C e sem co-solvente (OEC 11A, ensaio 
realizado por Rodrigues, 2001).  
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Figura 4.35: Razão S/F (m/m) e COM do extrato de erva-doce obtido por SFE a 140 
bar, 30o C e sem co-solvente (OEC 11A, ensaio realizado por Rodrigues, 2001). 
 
4.1.6.1.5 Extração de oleoresina de Erva Doce a 180 bar, 30 oC e 3,45×10-5 kg/s 
A condição de extração de 180 bar, 30 oC e 3,45 × 10-5 kg/s apresentou o segundo 
maior rendimento global de extração (em relação ao experimento a 100 bar e 30 oC e 5,95 × 
10-5 kg/s), e o teor de anetol presente nos extratos em função do tempo foi intermediário 
(Tabela 4.12).  




A Figura 4.36 mostra a curva de extração e o COM em função do tempo de 
extração. O menor COM foi igual a US$ 275,00/kg. A Figura 4.37 apresenta a distribuição 
de todos os custos que compõe o custo de manufatura. Houve predominantemente a 
interferência do custo de matéria-prima (CRM). 
Tabela 4.12: Perfil do teor de anetol no extrato (m/m) de erva-doce obtido por SFE a 
180 bar, 30 oC e 3,45 × 10-5 kg/s de CO2 em função do tempo de extração (Rodrigues, 
2001). 
Tempo de extração, 
min 
Massa acumulada 




20 0,8045 0,84 
40 1,6158 0,67 
60 2,3439 0,62 
80 2,9788 0,60 
100 3,5611 0,59 
120 4,0693 0,51 
   
O custo de manufatura com tempo de ciclo tCER2 (97 min) foi de US$ 351,00/kg e as 
demais informações de custo encontram-se detalhadas no Anexo 7.1. A Figura 4.38 mostra 
a razão S/F e o COM em função do tempo de extração. Dentro do intervalo de S/F de 0,6 a 
1,9 o COM do extrato de erva-doce é reduzido pela metade. Ao avaliar a curva de extração  
(Figura 4.36) é possível concluir que o leito de matéria-prima não foi esgotado e, portant, 
deveriam ser considerados valores de S/F >> 2. 
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Figura 4.36: Curva de extração (% de extração, base seca) do extrato de erva-doce 
obtido via SFE a 180 bar, 30o C e sem co-solvente e COM (US$/kg) em função do 
tempo de extração (OEC 16 A, ensaio realizado por Rodrigues, 2001). 
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Figura 4.37: Distribuição dos custos que compõem o custo de manufatura do extrato 
de erva-doce obtido via SFE a 180 bar, 30o C e sem co-solvente (OEC 16A, ensaio 
realizado por Rodrigues, 2001). 
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Figura 4.38: Razão S/F (m/m) e COM do extrato de erva-doce obtido por SFE a 180 
bar, 30o C e sem co-solvente (OEC 16A, ensaio realizado por Rodrigues, 2001). 




4.1.7 Camomila (Chamomilla recutita L. ) 
A OEC do sistema camomila + CO2 selecionado para este estudo foi obtida por 
Povh (2000).  
4.1.7.1 Cálculo do Custo de Manufatura-Separador Ideal, Isobárico, 2% de perda de CO2 
A Tabela 4.13 mostra dados do experimento selecionado para análise da estimativa 
de custo de manufatura do extrato de camomila. 
Tabela 4.13: Informações da Literatura (Povh, 2000 e Turton et al. 1998) e vazão 
industrial estimada usados para cálculo do COM do extrato de camomila obtido por 
SFE. 
Pressão de extração (bar) 160  
Temperatura de extração ( oC) 40  
Densidade aparente do leito (kg/m3) 369,9  
Vazão mássica do CO2 laboratório (kg/s) 6,7 × 10-5  
Vazão mássica do CO2 industrial (kg/h) 473,7  
Custo da matéria-prima* (US$/ ton) 6.920,00 
Custo de pré-processamento da matéria-
prima (US$/ton) 
30,00  
Custo do CO2 (US$/kg) 0,10 
Custo do vapor saturado US$ 0,0133/ Mcal (US$ 0.0032/ MJ) 
Custo da água de resfriamento US$ 0,0837/ Mcal (US$ 0.0200/ MJ) 
Custo da energia elétrica US$ 0,0703/ Mcal (US$ 0.0168/ MJ) 
            *Cotação realizada em 2006 (Herboflora Produtos Naturais Ltda, São Paulo/SP, 
www.herboflora.com.br).  
A Figura 4.39 mostra o COM e a % de extração em função do tempo de extração. É 
possível observar que o COM é pouco influenciado pelo tempo de extração exceto para os 
tempos de extração de 30 e 60 min. O COM variou de US$ 363,00/kg a US$ 904,00/kg 
para os tempos de extração da OEC.  A Figura 4.40 apresenta a distribuição de todos os 
custos que compõem o custo de manufatura. O CRM decresce consideravelmente com o 




tempo de extração (95 a 50%). O CRM é predominante em relação aos demais custos (FCI, 
COL, CUT e CWT), entretanto, é observado um crescente aumento do impacto do FCI com 
o tempo de extração. O máximo valor de FCI é 40% e o mínimo é 4%.  
O custo de manufatura com tempo de ciclo tCER2 (145 min) foi de US$ 277,00/kg e 
as demais informações de custo encontram-se detalhadas no Anexo 7.1. Figura 4.41 mostra 
a razão S/F e o COM em função do tempo de extração. A partir de S/F igual a 9,5 o COM 
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Figura 4.39: Curva de extração (% de extração, base seca) do extrato de camomila 
obtido por SFE a 160 bar, 40o C, sem co-solvente e COM (US$/kg) em função do 
tempo de extração (OEC obtida por Povh, 2000). 
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Figura 4.40: Distribuição dos custos que compõem o custo de manufatura do extrato 
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Figura 4.41: Razão S/F (m/m) e COM do extrato de camomila obtido por SFE a 160 
bar, 40o C, sem co-solvente (OEC obtida por Povh, 2000). 
 
4.1.8 Alecrim (Rosmarinus officinalis) 
A OEC do sistema alecrim + CO2 selecionado para este estudo foi obtida por 
Carvalho Jr. (2004). 
 




4.1.8.1 Cálculo do custo de manufatura 
A Tabela 4.14 mostra dados do experimento selecionado para análise da estimativa 
de custo de manufatura do extrato de alecrim. 
Tabela 4.14: Informações da Literatura (Carvalho Jr., 2004 e Turton et al. 1998) e 
vazão industrial estimada usados para cálculo do COM do extrato de alecrim obtido 
por SFE. 
Pressão de extração (bar) 300  
Temperatura de extração (oC)  40  
Densidade aparente do leito (kg/m3) 363,2  
Vazão mássica do CO2 laboratório (kg/s) 8,3 × 10-5  
Vazão mássica do CO2 industrial(kg/h) 1419  
Custo da matéria-prima* (US$/ton) 3.400,00 
Custo de pré-processamento da matéria-
prima (US$/ton) 
30,00 
Custo do CO2 (US$/kg) 0,10 
Custo do vapor saturado US$ 0,0133/ Mcal (US$ 0,0032/ MJ) 
Custo da água de resfriamento US$ 0,0837/ Mcal (US$ 0,0200/ MJ) 
Custo da energia elétrica US$ 0,0703/ Mcal (US$ 0,0168/ MJ) 
            *Cotação realizada em 2006 (Herboflora Produtos Naturais Ltda, São Paulo/SP, 
www.herboflora.com.br).  
 A Figura 4.42 mostra a curva de extração e o COM em função do tempo de 
extração. O COM variou de US$ 189,00/kg a US$ 589,00/kg. A partir do tempo de 
extração de 120 minutos, o COM não teve grande variação (US$ 10,00/kg). A Figura 4.43 
apresenta a composição do COM, sendo que e o custo predominante é o CRM, no entanto 
este sofreu queda é considerável (95% a 60%). O FCI cresce com o tempo de extração (4% 
a 30%). A Figura 4.44 mostra que o COM se torna constante a partir do S/F igual a 13. O 
custo de manufatura com tempo de ciclo tCER2 (83 min) foi de US$ 214,00/kg e as demais 
informações de custo encontram-se detalhadas no Anexo 7.1.  




Pereira e Meireles (2007) estimaram o COM para o extrato de alecrim obtido por 
SFE em US$ 14,34/kg. A grande variação do COM se deve à diferença do custo do alecrim 
US$ 283,19/ton considerado por Pereira e Meireles (2007) e o considerado neste trabalho 
(US$ 3.400,00/kg). Como não foi possível ter acesso à referência utilizada como fonte de 
informação do custo do alecrim do trabalho de Pereira e Meireles (2007), por ser de 
circulação mais restrita (Maimom, 2004, citado por Pereira e Meireles, 2007);  procurou-se 
alternativamente, avaliar a fonte do custo de erva-doce, também considerado muito inferior 
ao cotado neste trabalho, uma vez que a referência do custo de erva-doce utilizada por 
Pereira e Meireles (2007) é de mais ampla circulação. A partir da fonte do custo da erva-
doce (IBGE, 2006, citada por Pereira e Meireles, 2007) foi possível concluir que o custo 
utilizado para a estimativa do COM foi o de produção da matéria-prima e não o custo de 
compra/venda da mesma. Desta forma é justificável a grande diferença do COM entre o 
trabalho de Pereira e Meireles (2007) e este estudo para todas as plantas estudadas. A 
consideração de Pereira e Meireles (2007) se aproxima de uma unidade industrial de SFE 
que abrange também a linha de cultivo da matéria-prima. 
















20 40 60 80 100 120 140 160 180 200 220 240
























% de extração COM
 
Figura 4.42: Curva de extração (% de extração) do extrato de alecrim obtido por SFE 
a 300 bar, 40o C, sem co-solvente e COM (US$/kg) em função do tempo de extração 
(OEC obtida por Carvalho Jr., 2004).  
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Figura 4.43: Distribuição dos custos que compõem o custo de manufatura do extrato 
de alecrim obtido por SFE a 300 bar, 40o C, sem co-solvente (OEC obtida por 
Carvalho Jr., 2004).  
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Figura 4.44: Razão S/F (m/m) e COM do extrato de alecrim obtido por SFE a 300 












4.1.9 Pimenta-do-reino (Piper nigrun) 
A OEC do sistema pimenta-do-reino + CO2 selecionado para este estudo foi obtida 
por Ferreira (1996). 
4.1.9.1 Cálculo do custo de manufatura 
A Tabela 4.15 mostra as condições do experimento selecionado para análise da 
estimativa de custo de manufatura do extrato de pimenta-do-reino. 
Tabela 4.15: Informações da Literatura (Ferreira, 1996 e Turton et al. 1998) e vazão 
industrial estimada usados para cálculo do COM do extrato de pimenta-do-reino 
obtido por SFE. 
Pressão de extração (bar) 300  
Temperatura de extração (oC) 40  
Densidade aparente do leito (kg/m3) 1100 
Vazão mássica do CO2 laboratório (kg/s) 1,0 × 10-5  
Vazão mássica do CO2 industrial (kg/h) 554,9  
Custo da matéria-prima* (US$ /ton) 3.038,00 
Custo de pré-processamento da matéria-
prima (US$/ton) 
30,00  
Custo do CO2 (US$ /kg) 0,10 
Custo do vapor saturado US$ 0,0133/ Mcal (US$ 0,0032/ MJ) 
Custo da água de resfriamento US$ 0,0837/ Mcal (US$ 0,0200/ MJ) 
Custo da energia elétrica US$ 0,0703/ Mcal (US$ 0,0168/ MJ) 
           *Cotação realizada em 2007 com produtor do nordeste brasileiro. 
A Tabela 4.16  mostra os compostos presentes no extrato de pimenta-do-reino 
obtida por SFE. A Tabela 4.17 apresenta o perfil da composição química em termos da 








Tabela 4.16: Compostos voláteis presentes no extrato de pimenta-do-reino obtido por 
SFE (Ferreira, 1996). 
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Tabela 4.17: Perfil de concentração em termos da classe de compostos voláteis 
presentes no extrato de pimenta-do-reino obtido por SFE (Ferreira, 1996). 
Classe de compostos Perfil, % 
Monoterpenos 63,9 – 66,5 
Monoterpenos oxigenados 0,5 – 0,6 
Sesquiterpenos 33,0 – 35,5 
 




A Figura 4.45 mostra a curva de extração e o COM em função do tempo de 
extração. Foi possível observar que o COM é pouco influenciado pelo tempo de extração 
após 160 minutos (US$ 137,00/kg a  146,00/kg) e a variação total do COM  foi de US$ 
144,00/kg a US$ 1.112,00/kg.  
A Figura 4.46 apresenta a distribuição de todos os custos que compõem o custo de 
manufatura, sendo possível observar a predominância do CRM frente ao FCI e demais 
custos que compõem o COM. O CRM decresce com o tempo de extração (99,8% a 63%). 
O impacto máximo do FCI sobre o COM foi de 30%.  O custo de manufatura com tempo 
de ciclo tCER2 (12 min) foi de US$ 199,00/kg e as demais informações de custo encontram-
se detalhadas no Anexo 7.1. A Figura 4.47 apresenta a razão S/F e o COM em função do 
tempo de extração. A partir de S/F igual a 2,5 o COM teve pequena variação. 
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Figura 4.45: Curva de extração (% de extração, base seca) do extrato de pimenta-do-
reino obtido por SFE a 300 bar, 40o C, sem co-solvente e COM (US$/kg) em função do 
tempo de extração (OEC E54, ensaio realizado por Ferreira, 1996). 
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Figura 4.46: Distribuição dos custos que compõem o custo de manufatura do extrato 
de pimenta-do-reino obtido por SFE a 300 bar, 40o C, sem co-solvente (OEC E54, 
ensaio realizado por Ferreira, 1996). 
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Figura 4.47: Razão S/F (m/m) e COM do extrato de pimenta-do-reino obtido por SFE 
a 300 bar, 40o C, sem co-solvente (OEC E54, ensaio realizado por Ferreira, 1996). 
 
 
4.2 Destilação por Arraste a Vapor 
 A seguir estão apresentados os dados de extração de óleo volátil de erva-baleeira, 
erva-doce, camomila, alecrim e pimenta-do-reino, obtidos por destilação por arraste a vapor 
(SD) e as estimativas do COM.  
A estimativa de COM do óleo volátil de gengibre via SD não foi realizado uma vez 
que nos ensaios preliminares de extração ocorreu gelatinização e consequente compactação 
do leito, o que impediu o escoamento do vapor pelo leito de matéria-prima. 




4.2.1 Erva-baleeira (Cordia verbenacea) 
4.2.1.1 Condição de destilação por arraste a vapor 
 Para a obtenção do extrato de erva-baleeira via SD foi utilizada metodologia 
descrita no Capítulo 3 (seção 3.3). A temperatura média de destilação foi de 148 ºC. O leito 
de extração foi formado por 7,7 × 10-2 kg de folhas secas de erva-baleeira.  
4.2.1.2 Cálculo do custo de manufatura 
A Tabela 4.18 apresenta os dados de entrada para estimativa do custo de manufatura 
por arraste a vapor do óleo volátil de erva-baleeira. 
Tabela 4.18: Informações (OEC obtida por Carvalho, 2007, Turton et al., 1998) e 
vazão industrial estimada para cálculo do COM do óleo volátil de erva-baleeira obtido 
por SD. 
Temperatura de destilação (oC) 148  
Densidade aparente do leito (kg/m3) 123  
Vazão mássica do vapor laboratório (kg/s) 1,6 × 10-4  
Vazão mássica do vapor industrial (kg/h)  457,4  
Custo da matéria-prima* (US$/ton) 9.480,00 
Custo de pré-processamento da matéria-
prima  (US$/ton) 
0,00 
Custo do vapor (US$/ton) 16,22 
Custo da água de resfriamento (US$/ton) 14,80/103 
*Cotação realizada em 2007 (Flores & Ervas, Piracicaba/SP, www.floreseervas.com.br). 
A Figura 4.48 representa a curva de extração e o COM em função do tempo de 
extração.  Através da Figura 4.48 observa-se que a porcentagem de extração se torna 
constante a partir de 180 minutos de destilação, o que corresponde ao COM de US$ 
15.029,00/kg. Este elevado custo se deve ao custo da matéria-prima (aproximadamente 20 




vezes o custo do gengibre, por exemplo) e o baixo rendimento de extração que não 
ultrapassou 0,12% de óleo volátil. É interessante observar que as folhas não foram moídas, 
para impedir a intensa compactação do leito, que impediria o escoamento do vapor devido à 
excessiva perda de carga no leito, além de ser observado industrialmente que no processo 
de destilação por arraste a vapor, a matéria-prima não é pré-processada, o que pode 
diminuir o rendimento de extração. A Figura 4.49 mostra a predominância do custo com 
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Figura 4.48: Curva de extração (% de extração, base seca) do óleo volátil de erva-
baleeira obtido por SD a 148 ºC e COM (US$/kg) em função do tempo de extração 
(OEC obtida por Carvalho, 2007). 
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Figura 4.49: Distribuição dos custos que compõe o custo de manufatura do extrato de 
erva-baleeira obtido por SD a 148 ºC e COM (US$/kg) em função do tempo de 
extração (OEC obtido por Leal et al. 2007b e Leal et al., 2007c). 
 A Figura 4.50 apresenta a razão S/F e o COM em função do tempo de extração, 
sendo possível observar que o menor COM (US$ 10.350,00/kg) foi obtido com a S/F igual 
a 22. O elevado COM do óleo volátil de erva-baleeira poderia estar relacionado com o não 
esgotamento total do leito, no entanto, através da OEC (Figura 4.48) é possível observar 
que não há grande variação no rendimento após 180 minutos. Normalmente a matéria-
prima submetida à destilação por arraste a vapor está na forma in natura, por ser um 
processo localizado nas proximidades da fonte de matéria-prima. Portanto, o que pode ter 




influenciado o rendimento de extração e consequentemente o COM foi o fato de a matéria-
prima utilizada para a destilação neste estudo estar seca (umidade de 5,8%). A água 
presente na matéria-prima de alguma forma deve auxiliar na difusão do óleo volátil 
(hidrodifusão), neste caso pode ser mais indicado o processo de hidrodestilação, ou seja, 
destilação com água conforme descrito no Capítulo 2 (seção 2.3.1.2).  
Quispe-Condori (2005) avaliou o rendimento de óleo volátil de erva-baleeira obtido 
por hidrodestilação (aparato de Schilcher)  com razão S/F igual a 19 e tempo de destilação 
de 240 min.  O rendimento em óleo volátil foi de 0,55%, ou seja, rendimento quatro vezes 
maior que o obtido por arraste a vapor na temperatura de 148 ºC. Caso o rendimento por 
SD tivesse sido igual ao obtido por hidrodestilação (Quispe-Condori, 2005) e S/F igual a 
19, o COM seria de  US$ 2.380,00/kg  ao invés de US$ 11.290,00/kg como apresentado na 
Figura 4.50. No estudo de Quispe-Condori (2005) também foi utilizada matéria-prima seca, 
no entanto com umidade não informada. 
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Figura 4.50: Razão S/F (m/m) e COM do óleo volátil de erva-baleeira obtido por SD a 
148 ºC (OEC obtida por Carvalho, 2007). 
 
4.2.2 Erva-doce (Pimpinella ansisum) 
4.2.2.1 Condição de destilação por arraste a vapor 
 Para a obtenção do extrato de erva-baleeira via SD por Carvalho (2007) foi utilizada 
a metodologia descrita no Capítulo 3 (seção 3.3).  A temperatura média de destilação foi de 
140 ºC. O leito de extração foi formado por 1,08 × 10-1 kg de sementes de erva-doce.  
 




4.2.2.2 Cálculo do custo de manufatura 
A Tabela 4.19 apresenta os dados da literatura (Romdhane e Tizaoui, 2005, 
Carvalho, 2007 e Turton et al., 1998) para estimativa do custo de manufatura do óleo 
volátil de erva-doce obtido por arraste a vapor. 
Tabela 4.19: Informações (Carvalho, 2007, Romdhane e Tizaoui, 2005 e Turton et al., 
1998) e vazão industrial estimada para cálculo do COM do óleo volátil de erva-doce 
obtido por SD. 
Carvalho (2007) 
Pressão do sistema (bar)  
- 
Temperatura de destilação (oC) 140  
Vazão mássica do vapor laboratório (kg/s)  1,4 × 10-4  
Vazão mássica do vaporindustrial (kg/h)  997,3  
Romdhane e Tizaoui (2005) com mas=2,0 kg* 
Pressão do sistema (bar)  1,4  
Temperatura de destilação (oC) 109 
Vazão mássica do vapor laboratório (kg/s)  1,7 × 10-3 
Vazão mássica do vaporindustrial (kg/h)  637,5 
Romdhane e Tizaoui (2005) com mas=2,0 kg* 
Pressão do sistema (bar)  2,0 
Temperatura de destilação (oC) 120 
Vazão mássica do vapor laboratório (kg/s)  1,7 × 10-3 
Vazão mássica do vaporindustrial (kg/h)  637,5 
Romdhane e Tizaoui (2005) com mas=5,0 kg* 
Pressão do sistema (bar)  2,0 
Temperatura de destilação (oC) 120 
Vazão mássica do vapor laboratório (kg/s)  1,7 × 10-3 
Vazão mássica do vaporindustrial (kg/h)  637,5 
Informações Comuns 
Densidade aparente do leito (kg/m3) 425 
Custo da matéria-prima (US$/ton)** 4.926,00 
Custo de pré-processamento da matéria-prima 
(US$/ton) 
0,00 
Custo do vapor (US$/ton) 16,22 
Custo da água de resfriamento (US$/ton) 14,80/103 
*Nomenclatura utilizada por Romdhane e Tizaoui (2005) para expressar massa de semente de erva-doce 
alimentada no destilador. 











A Figura 4.51 mostra a curva de extração e o COM em função do tempo de 
extração. É possível observar que o tempo de extração não foi suficiente para esgotamento 
do leito de erva-doce. O COM decresce acentuadamente no intervalo de tempo de extração 
de 60 a 120 min de US$ 8.934,00/kg a US$ 3.757,00/kg, respectivamente, período este em 
que a porcentagem de extração aumentou 2,5 vezes. O menor COM estimado foi obtido 
com o maior tempo de extração (US$ 2.822,00/kg). O baixo rendimento de extração (valor 
máximo de 0,25%) pode ser atribuído à dificuldade de acesso do vapor ao óleo volátil 
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Figura 4.51: Curva de extração (% de extração, base seca) do óleo volátil de erva-doce 
obtido por SD a 140 ºC e COM (US$/kg) em função do tempo de extração (OEC 
obtida por Carvalho, 2007). 
 




A distribuição dos custos que compõem o custo de manufatura é apresentada na 
Figura 4.52 e mostra que o CRM é predominante;  o valor  máximo de FCI foi de 0,6%,  o 
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Figura 4.52: Distribuição dos custos que compõe o custo de manufatura do óleo 
volátil de erva-doce obtido por SD a 140 ºC e COM (US$/kg) em função do tempo de 
extração (OEC obtida por Carvalho, 2007). 
 
 A Figura 4.53 mostra a razão de S/F e o COM em função do tempo de extração. Ao 
dobrar o valor de S/F de 5 para 10 observa-se  o declínio considerável do COM. O menor 
COM foi obtido com S/F igual a aproximadamente 5. No entanto, como dito anteriormente, 
S/F superiores poderiam ser mais interessantes para maior esgotamento do leito de erva-




doce pela barreira física apresentada pela estrutura da matéria-prima (semente não moída) e 
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Figura 4.53: Razão S/F (m/m) e COM do óleo volátil de erva-doce obtida por SD a 140 
ºC (OEC obtida por Carvalho, 2007). 
 
A Figura 4.53 mostra a curva de extração (Romdhane e Tizaoui, 2005) e o COM do 
óleo volátil de erva-doce em função do tempo de extração. O estudo foi realizado com 
destilador com pratos e apresentou melhor rendimento em óleo volátil de erva-doce em 
relação ao obtido em destilador tradicional utilizado por Carvalho (2007) e descrito no 




Capítulo 3 (seção 3.3). O destilador utilizado por Romdhane e Tizaoui (2005) promove 
maior porosidade no leito além de maior contato entre matriz vegetal e vapor. Para tempo 
de extração de 140 min, o rendimento obtido por Romdhane e Tizaoui (2005) foi 10 vezes 
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Figura 4.54: Rendimento (%) do óleo volátil de erva-doce obtido por SD a 109 ºC, 1,4 
bar e COM (US$/kg) em função do tempo de extração (OEC - mas=2,0 kg - obtida por 
Romdhane e Tizaoui, 2005). 
 
A Figura 4.55 apresenta a distribuição dos custos que compõem o COM. É possível 
observar que o CRM é predominante. A Figura 4.56 mostra a razão S/F e o COM em 
função do tempo de extração. Para o tempo de extração de 140 min, a razão S/F foi igual a 




7 enquanto que no estudo de Carvalho (2007) a razão S/F foi igual a 22. Esta observação 
aponta para o fato de que maior quantidade de solvente não necessariamente está 
relacionada ao rendimento. Vazões de vapor altas podem interferir desfavoravelmente no 
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Figura 4.55: Distribuição dos custos que compõem o custo de manufatura do óleo 
volátil de erva-doce obtido por SD a 109 ºC, 1,4 bar e COM (US$/kg) em função do 
tempo de extração (OEC - mas=2,0 kg - obtida por Romdhane e Tizaoui, 2005). 
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Figura 4.56: Razão S/F (m/m) e COM do óleo volátil de erva-doce obtida por SD a 109 
ºC e 1,4 bar (OEC - mas=2,0 kg - obtida por Romdhane e Tizaoui, 2005). 
 
A Figura 4.57 mostra a curva de extração (Romdhane e Tizaoui, 2005) e o COM em 
função do tempo de extração. É possível observar que o tempo de extração não foi 
suficiente para o esgotamento do leito. Comparando a OEC apresentada na Figura 4.54 
(destilação realizada a pressão e temperatura de 1,4 bar e 109 ºC, respectivamente) e  à 
OEC apresentada na Figura 4.57 (destilação realizada a pressão e temperatura de 2,0 bar e 
120 ºC, respectivamente) é possível observar pequeno aumento do rendimento frente ao 
aumento da pressão e temperatura de destilação, no entanto,  o COM estimado não teve 
variação considerável.  




Quanto à distribuição dos custos que compõem o COM (Figura 4.58), observa-se o 
mesmo comportamento da Figura 4.55, pois a vazão de vapor e a massa de alimentação 
foram mantidas constantes em ambos os estudos de  Romdhane e Tizaoui (2005) e a 
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Figura 4.57: Curva de extração (% de extração) do óleo volátil de erva-doce obtido 
por SD a 120 ºC, 2,0 bar e COM (US$/kg) em função do tempo de extração (OEC - 
mas=2,0 kg - obtida por Romdhane e Tizaoui, 2005). 
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Figura 4.58: Distribuição dos custos que compõem o custo de manufatura do óleo 
volátil de erva-doce obtido por SD a 120 ºC e 2,0 bar (OEC - mas=2,0 kg - obtida por 
Romdhane e Tizaoui, 2005). 
  
A Figura 4.59 mostra a razão S/F e o COM em função do tempo de extração. Para 
mesmo valor de S/F em relação à Figura 4.56, o COM estimado foi muito diferente. Neste 
caso, a condição de pressão e temperatura do vapor influenciou diretamente no rendimento 
e consequentemente no COM, pois a vazão do solvente e a massa de matéria-prima de 
alimentação foram mantidas constantes nos dois experimentos de Romdhane e Tizaoui 
(2005). 
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Figura 4.59: Razão S/F (m/m) e COM do óleo volátil de erva-doce obtido por SD a 120 
ºC e 2,0 bar (OEC - mas=2,0 kg - obtida por Romdhane e Tizaoui, 2005). 
No mesmo estudo de Romdhane e Tizaoui (2005), foi obtida uma OEC do óleo 
volátil de erva-doce com vapor a 120 ºC e 2,0 bar, mantendo-se a mesma vazão de vapor. 
No entanto, foi aumentada a alimentação de matéria-prima de 2 kg para 5 kg (conforme 
apresentado na Tabela 4.19) em destilador de mesma capacidade volumétrica. O 
rendimento obtido para mas igual a 5,0 kg foi próximo ao obtido na destilação com menor 
quantidade de matéria-prima igual a 2,0 kg e mesma condição de temperatura e pressão. As 
Figuras 4.60 e 4.57 mostram que os COMs estimados para mesmo tempo de extração não 
apresentaram variação. O CRM é predominante na composição do COM como pode ser 
observado na Figura 4.61. 




A variação da quantidade de erva-doce alimentada no destilador implicou em 
redução dos valores de S/F para mesmo tempo de extração, sendo possível observar este 
comportamento nas Figuras 4.59 e 4.62. Para mesmo S/F, por exemplo S/F igual a 2, 
quando foi destilado menor quantidade de erva-doce (mas = 2,0 kg), o COM estimado foi de 
aproximadamente US$ 450,00/kg, tempo de extração de 40 min e a porcentagem de 
extração foi de 1,3% aproximadamente, já para a destilação com maior quantidade de 
matéria-prima (mas = 5,0 kg), o COM estimado foi de aproximadamente US$ 300,00/kg, o 
tempo de extração foi de 100 min e a porcentagem de extração foi de aproximadamente 
1,8%. Desta forma, para a definição do tempo de ciclo da destilação, além de reunir todas 
as informações de processo se faz necessária a comparação da qualidade do óleo volátil 
obtido. Neste caso, não foi possível selecionar a melhor condição ou sugerir melhor tempo 
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Figura 4.60: Rendimento (%) do óleo volátil de erva-doce obtido por SD a 120 ºC, 2,0 
bar e COM (US$/kg) em função do tempo de extração (OEC - mas=5,0 kg - obtida por 
Romdhane e Tizaoui, 2005). 
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Figura 4.61: Distribuição dos custos que compõe o custo de manufatura do extrato de 
erva-doce obtido por SD a 120 ºC, 2,0 bar e COM (US$/kg) em função do tempo de 
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Figura 4.62: Razão S/F (m/m) e COM do óleo volátil de erva-doce obtida por SD a 120 
ºC e 2,0 bar (OEC - mas=5,0 kg - obtida por Romdhane e Tizaoui, 2005). 
 
4.2.3 Camomila (Chamomilla recutita) 
4.2.3.1 Condição de destilação por arraste a vapor 
 Para a obtenção da curva de extração do óleo volátil de camomila via SD por 
Carvalho (2007) foi utilizada a metodologia descrita no Capítulo 3 (seção 3.3). A 
temperatura de destilação foi de 157 ºC. O leito de extração foi composto por 6,5 × 10-2 kg 
de flores de camomila.  




4.2.3.2 Cálculo do custo de manufatura 
A Tabela 4.20 apresenta os dados de entrada para estimativa do custo de manufatura 
por arraste a vapor do óleo volátil de camomila. 
 
Tabela 4.20: Informações (OEC obtida por Carvalho, 2007 e Turton et al., 1998) e 
vazão industrial estimada usados para cálculo do COM do óleo volátil de camomila 
obtido por SD. 
Temperatura de destilação (oC) 157  
Densidade aparente do leito (kg/m3) 135  
Vazão mássica do vapor laboratório (kg/s) 1,4 × 10-4  
Vazão mássica do vapor industrial (kg/h) 538  
Custo da matéria-prima (US$/ton)* 5.053,00 
Custo de pré-processamento da matéria-
prima (US$/ton) 
0,00 
Custo do vapor (US$/ton) 16,22 
Custo da água de resfriamento (US$/ton) 14,80/103 
*Cotação realizada em 2007 (Herboflora Produtos Naturais, São Paulo/SP, WWW.herboflora.com.br). 
A Figura 4.63 mostra a curva de extração e o COM em função do tempo de 
extração. É possível observar que o tempo de extração não foi suficiente para esgotar o leito 
de camomila. O COM estimado decresce com o tempo de extração (US$ 7.089,00/kg a 
US$ 2.798,00/kg).  O elevado COM pode ser atribuído ao baixo rendimento de extração 
(valor máximo igual a 0,32%). A baixa densidade aparente do leito de camomila contribuiu 
para que massa de alimentação de matéria-prima por ciclo fosse menor comparada às outras 
plantas. Este fato implica em baixa produção de óleo volátil, como observado para tempo 
de ciclo de 35 min, a produtividade máxima chega a 1,2 ton/ano e com ciclo maior (300 
min) a produção é reduzida a 343 kg de óleo volátil por ano. No entanto, é importante 
observar que embora a produtividade seja menor com tempo de ciclo maior, o COM 




estimado foi quase a metade do COM estimado para menor tempo de ciclo. Desta forma, a 
produtividade e o COM devem ser analisados conjuntamente.   
A Figura 4.64 mostra a distribuição dos custos que compõem o COM. O CRM é 
predominante (69% a 99%). O CUT apresentou crescimento de 0,2% a 8,9% com o tempo 
de extração. A Figura 4.65 apresenta a razão S/F e o COM em função do tempo de 
extração. A razão S/F variou de 4 a 40. Para a camomila, quanto maior o valor de S/F, 
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Figura 4.63: Curva de extração (% de extração, base seca) do óleo volátil de camomila 
obtido por SD a 157 ºC e COM (US$/kg) em função do tempo de extração (OEC 
obtida por Carvalho, 2007). 
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Figura 4.64: Distribuição dos custos que compõem o custo de manufatura do óleo 
volátil de camomila obtido por SD a 157 ºC (OEC obtida por Carvalho, 2007). 
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Figura 4.65: Razão S/F (m/m) e COM do óleo volátil de camomila obtido por SD a 157 
ºC (OEC obtida por Carvalho, 2007). 
 
4.2.4 Alecrim (Rosmarinus officinalis) 
4.2.4.1 Condição de Destilação por Arraste a Vapor 
 Para a obtenção da OEC do óleo volátil de alecrim via SD por Carvalho (2007) foi 
utilizada a metodologia descrita no Capítulo 3 (item 3.3). A temperatura de destilação 
média foi 146 ºC. O leito de extração foi formado com 1,4 × 10-1 kg de folhas secas de 
alecrim.  




4.2.4.2 Cálculo do custo de manufatura 
A Tabela 4.21 apresenta os dados da literatura (Mateus et al., 2006, Carvalho, 2007 
e Turton et al., 1998) para estimativa do custo de manufatura do óleo volátil de alecrim 
obtido por arraste a vapor. 
Tabela 4.21: Informações (Carvalho, 2007, Mateus et al., 2006, Turton et al., 1998) e 




Mateus et al. 
(2006) 
EMM029* 
Mateus et al. 
(2006) 
Al9* 
Pressão de destilação (bar) - 1,9 a 3,1 1,4 a 1,6 
Temperatura de destilação (oC) 146  128 a 136  122 a 130  
Densidade aparente do leito (kg/m3) 214  130,1  99,6  
Vazão mássica do vapor laboratório (kg/s) 1,6 × 10-4  5,2 × 10-2  6,2 × 10-2  
Vazão mássica do vapor industrial (kg/h) 432  409,9 484,3 
Custo da matéria-prima** (US$/ton) 3.400,00 
Custo de pré-processamento da matéria-
prima (US$/ton) 
0,00 
Custo do vapor (US$/ton) 16,22 
Custo da água de resfriamento (US$/ton) 14,80/103 
*Nomenclatura utilizada por Mateus et al. (2006) para expressar diferentes lotes de alecrim sendo lote 
EMM29 destilado após 22 dias de colheita e lote Al9 destilado um dia após a colheita. 
**Cotação realizada em 2007 (Herboflora Produtos Naturais, São Paulo/SP, www.herboflora.com.br). 
A Figura 4.66 mostra a curva de extração e COM em função do tempo de extração. 
Durante os primeiros 15 minutos de destilação, foi extraído 91% do óleo volátil e o COM 
estimado foi de US$ 375,00/kg. A Figura 4.66 mostra um comportamento diferente em 
relação às plantas anteriormente analisadas, pois o COM decresceu até 15 min de extração, 
manteve-se aproximadamente constante até o tempo de 60 min, e a partir de 80 min de 
destilação, o COM aumentou consideravelmente com o tempo.  
A Figura 4.67 mostra a distribuição dos custos que compõem o COM do óleo volátil 
de alecrim. O CRM, embora predominante, decresceu com o tempo de extração, 




principalmente no período compreendido entre 80 min e 300 min, enquanto que o COL 
apresentou crescimento de 7% para 20%. A Figura 4.68 mostra a razão S/F e o COM em 
função do tempo de extração. O menor COM estimado foi US$ 369,00/kg com S/F igual a 
3,7. O COM estimado aumentou com o crescimento da razão S/F, principalmente a partir 
de 55 minutos de extração. Este comportamento sugere que o leito de alecrim já havia sido 
esgotado e, portanto, tempos de ciclo superiores a 55 min implicaram na redução do 
número de ciclos por ano e consequentemente redução da produção anual de óleo volátil, 
pois não houve acréscimo ao rendimento. 
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Figura 4.66: Curva de extração (% de extração) do óleo volátil de alecrim obtido por 
SD a 146 ºC e COM (US$/kg) em função do tempo de extração (OEC obtida por 
Carvalho, 2007). 
 
Pereira e Meireles (2007) estimaram o COM do óleo volátil de alecrim 4,8 vezes 
inferior (US$ 76,50/kg) que o menor COM apresentado na Figura 4.66 (US$ 369,00/kg). 
Para a estimativa de COM por SD, Pereira e Meireles (2007) utilizaram informações do 
estudo de Ordarza e Sanches (1990) e também consideraram algumas suposições como, por 
exemplo, S/F igual a 1 e tempo de destilação igual a 2 horas. A grande variação entre o 
COM estimado por Pereira e Meireles (2007) e o estimado a partir da OEC de Carvalho 
(2007) se deve à diferença do custo da matéria-prima. Enquanto no estudo de Pereira e 
Meireles (2007) o CUT foi predominante (72,14%), para este estudo o CRM foi 




predominante na a composição do COM (72% a 99%). O IBGE (2006, citado por Pereira e 
Meireles, 2007), utilizado como fonte do custo da matéria-prima, apresenta o custo de 
produção e não o preço de compra/venda de mercado (para grandes quantidades). O custo 
do alecrim considerado na estimativa de Pereira e Meireles (2007) foi  de US$ 283,19/ton 
e, portanto, 12 vezes menor ao considerado neste estudo. Sendo assim, a estimativa de 
Pereira e Meireles (2007), embora não explicite, considera que a própria unidade de 
produção de óleo volátil por SD e extrato por SFE também é responsável pelo 
cultivo/produção de matriz vegetal.  Neste estudo, foi considerado que a unidade industrial 
de produção de óleo volátil não é o produtor de matéria-prima. Para tempo de ciclo de 2 
horas como considerado por Pereira e Meireles (2007), custo de matéria-prima igual a US$ 
283,19/ton, no entanto com condição de destilação conforme apresentada na Tabela 4.21 e 
rendimento obtido por Carvalho (2007) o COM seria de US$ 83,00/kg e S/F igual a 8. Para 
mesmo S/F, ou seja,  igual a 1, o COM obtido por Pereira e Meireles (2007) chega a ser 5 
vezes menor ao apresentado na Figura 4.68. 
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Figura 4.67: Distribuição dos custos que compõm o custo de manufatura do óleo 
volátil de alecrim obtido por SD a 146 ºC (OEC obtida por Carvalho, 2007). 
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Figura 4.68: Razão S/F (m/m) e COM do óleo volátil de alecrim obtido por SD a 146 
ºC (OEC obtida por Carvalho, 2007). 
 
 A Figura 4.69 mostra a OEC do óleo volátil de alecrim (ensaio EMM029) obtido 
por Mateus et al. (2006) e o COM em função do tempo de extração. O rendimento máximo 
obtido foi aproximadamente 0,5%. Tempos de ciclo superiores a 15 min não causaram 
variação no COM. Este comportamento é observado tanto na Figura 4.66 (OEC de 
Carvalho, 2007) quanto na Figura 4.69, para tempos de ciclo pequenos, mostrando que o 
óleo volátil de alecrim é de fácil disponibilidade e remoção da matriz vegetal. Sendo assim, 
tempo de ciclo superestimado não garantirá maior esgotamento do leito de alecrim, pelo 
contrário, irá interferir negativamente na produtividade anual de óleo volátil, pois reduzirá 




o número de ciclos. A Figura 4.70 mostra a distribuição dos custos que compõem o COM. 
O CRM é predominante no COM. Na Figura 4.71pode-se observar que para a condição de 
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Figura 4.69: Curva de extração (% de extração) do óleo volátil de alecrim obtido por SD a 
temperatura média de 132 ºC, pressão média de  2,5 bar e COM (US$/kg) em função do 
tempo de extração (OEC do ensaio EMM029 obtida por Mateus et al., 2006). 
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Figura 4.70: Distribuição dos custos que compõem o custo de manufatura do óleo 
volátil de alecrim obtido por SD a temperatura média de 132 ºC, pressão média de  
2,5 bar e COM (US$/kg) em função do tempo de extração (OEC do ensaio EMM029 
obtida por Mateus et al., 2006). 
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Figura 4.71: Razão S/F (m/m) e COM do óleo volátil de alecrim obtido por SD a 
temperatura média de 132 ºC, pressão média de 2,5 bar (OEC do ensaio EMM029 - 
obtida por Mateus et al., 2006). 
 
 A Figura 4.72 mostra a OEC (ensaio Al9) do óleo volátil de alecrim obtida por 
Mateus et al. (2006) e o COM em função do tempo de extração. O estudo de Mateus et al. 
(2006) mostrou que o lote de matéria-prima que foi colhido um dia antes de ser submetido à 
destilação apresentou rendimento um pouco maior (∼0,65%) em relação ao lote de matéria-
prima colhido 22 dias antes da destilação (≈0,5%) para mesmo valor de S/F. A Figura 4.73 
mostra o mesmo comportamento observado com o primeiro lote de matéria-prima (EMM), 




com a predominância do CRM. A partir da razão S/F igual 1,5 o COM não teve grande 
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Figura 4.72: Curva de extração (% de extração) do óleo volátil de alecrim obtido por 
SD a temperatura média de 126 ºC, pressão média de  1,5 bar e COM (US$/kg) em 
função do tempo de extração (OEC do ensaio Al9 obtida por Mateus et al., 2006). 
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Figura 4.73: Distribuição dos custos que compõem o custo de manufatura do extrato 
de alecrim obtida por SD a temperatura média de 126 ºC, pressão média de 1,5 bar 
(OEC ensaio Al9 obtida por Mateus et al., 2006). 
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Figura 4.74: Razão S/F (m/m) e COM do extrato de alecrim obtida por SD a temperatura 
média de 126 ºC, pressão média de 1,5 bar (OEC ensaio Al9 obtida por Mateus et al., 2006). 
 
4.2.4.3 Composição química e qualidade do óleo volátil 
 Segundo Mateus et al. (2006), o óleo volátil proveniente do lote “Al” apresentou em 
média teor de 35,5% de mirceno, 11,7% de alfa-pineno, 13,1% de 1,8-cineol e 9,5% de 
cânfora. O óleo volátil de alecrim proveniente do lote “EMM” apresentou em média, teor 
de 34,4%, 12,4%, 12,9% e 10,4%, respectivamente, para mirceno, alfa-pineno, 1,8-cienol e 
cânfora.  Mateus et al. (2006) compararam a composição do óleo volátil de alecrim obtido 
por SD em escala piloto e o obtido por hidrodestilação em escala de laboratório (aparato de 




Clevenger), e foi possível observar que os compostos hidrofílicos dentre eles os compostos 
oxigenados reduziram com o aumento de escala. 
4.2.5 Pimenta-do-reino (Piper nigrun) 
 Para estimativa de custo de manufatura foram utilizadas as OECs de óleo volátil de 
frutos da pimenta-do-reino obtidas por Rouatbi et al. (2007). 
4.2.5.1 Cálculo do custo de manufatura 
A Tabela 4.22 apresenta os dados de entrada para estimativa do custo de manufatura 
por arraste a vapor. 
Tabela 4.22: Informações da Literatura (Rouatbi et al., 2007 e Turton et al., 1998) e 
vazão industrial estimada usados para cálculo do COM do extrato de pimenta-do-
reino obtido por SD. 
Temperaturas de destilação (oC) 100, 175 e 250  
Densidade aparente do leito (kg/m3) 318  
Vazão mássica do vapor laboratório (kg/s) 4,44 × 10-4  
Vazão mássica do vapor industrial (kg/h) 424 
Custo da matéria-prima (US$/ton) * 3.038,00 
Custo de pré-processamento da matéria-
prima** (US$/ton) 
0,00 
Custo do vapor (US$/ton) 16,22 
Custo da água de resfriamento (US$/ton) 14,80/103 
*Cotação realizada em 2007 com produtor do nordeste brasileiro. 
** Para a estimativa do cálculo de custo de manufatura foram considerados os frutos inteiros descritos como 
“whole black pepper fruits” por Rouatbi et al. (2007).  
As Figuras 4.75, 4.76, 4.77  mostram as curva de extração do óleo volátil  de 
pimenta-do-reino e o COM em função do tempo de extração para as temperaturas de vapor 
de 100, 175 e 250 ºC, respectivamente. Através das OECs é possível obsevar que não 
houve esgotamento do leito. O rendimento cresceu consideravelmente com o aumento da 




temperatura do vapor. O custo do óleo volátil de pimenta-do-reino variou de US$ 
232,00/kg a US$ 3.345,00/kg, sendo o mais baixo COM obtido na condição em que a 
temperatura do vapor foi de 250 ºC. 
A Figura 4.78 a distribuição dos custos que compõem o COM do óleo volátil de 
pimenta-do-reino para as três condições de operação do estudo de Rouatbi et al. (2007), 
uma vez que a variação de temperatura não causou efeito considerável sobre o CUT. O 
CRM é predominante entre os demais custos. O CRM decresce com o tempo de extração 
(86% a 60%) enquanto que o impacto do CUT sobre o COM variou entre 12% e 34%.  
A Figura 4.79 apresenta a razão de S/F e COM em função do tempo de extração 
para as temperaturas de vapor de 100, 175 e 250 ºC. A maior razão de S/F (110) 
corresponde aos menores COM.  
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Figura 4.75: Curva de extração (% de extração) do óleo volátil de pimenta-do-reino 
obtido por SD a 100 ºC e COM (US$/kg) em função do tempo de extração (OEC 
obtida por Rouatib et al. 2007). 
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Figura 4.76: Curva de extração (% de extração) do óleo volátil de pimenta-do-reino 
obtido por SD a 175 ºC e COM (US$/kg) em função do tempo de extração (OEC obtida 
por Rouatib et al. 2007). 
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Figura 4.77: Curva de extração (% de extração) do óleo volátil de pimenta-do-reino 
obtido por SD a 250 ºC e COM (US$/kg) em função do tempo de extração (OEC 
obtida por Rouatib et al. 2007). 
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Figura  4.78: Distribuição dos custos que compõe o custo de manufatura do óleo 
volátil de pimenta-do-reino obtido por SD nas temperaturas de 100, 175 e 250 ºC. 
 
 















10 20 30 40























Figura 4.79: Razão S/F (m/m) e COM do óleo volátil de pimenta-do-reino obtida por 
SD com temperaturas de 100 ºC, 175 ºC e 250 ºC (OEC obtida por Rouatib et al., 
2006). 
 
4.2.5.2 Composição química e qualidade do óleo volátil 
 Segundo Rouatib et al. (2007), a qualidade do óleo volátil extraído com vapor a 175 
ºC foi próxima à do óleo extraído a 100 ºC, pois os óleos voláteis obtidos em ambas 
temperaturas apresentaram composição química semelhante. No entanto, o óleo volátil 
obtido na temperatura de 250 ºC apresentou qualidade inferior sob o aspecto da composição 
química se comparado aos óleos obtidos nas duas outras temperaturas, já que ocorreu 
degradação de compostos de interesse e extração de compostos indesejáveis. Rouatib et al. 
(2007) concluíram que a temperatura de 175 ºC foi a temperatura ideal para obtenção de 
óleo volátil de pimenta-do-reino devido ao maior rendimento e à composição química.




Capítulo 5 – Conclusão 
A otimização, ou melhor, a seleção do tempo de processo é fundamental para tornar 
o processo viável economicamente, levando-se em conta que além do impacto sobre o custo 
de manufatura, o ciclo de extração é responsável pela qualidade do extrato, pois influencia 
a composição química e o teor do princípio ativo da maioria dos extratos e óleos voláteis.  
O impacto do tempo de extração pode ser observado nos vários resultados apresentados de 
COM versus tempo de extração.  
O método de spline que permite o ajuste linear de duas ou três retas da curva de 
extração  mostrou-se adequado para a determinação do tempo de ciclo do processo SFE. No 
caso de ajuste de duas retas, o tCER é uma boa estimativa de tempo de ciclo. Para os casos 
cujo perfil da OEC corresponde a um spline com três retas, o tCER2 obtido pela intersecção 
das retas da etapa CER e da etapa DC é uma estimativa mais adequada do tempo de ciclo. 
  Outro fator determinante no COM são as condições de processo: temperatura, 
pressão e vazão de solvente para ambos os processos, SD e SFE, pois estes parâmetros 
exercem influência no rendimento global de extração.  Principalmente na SFE, que é um 
processo mais seletivo, a composição química dos extratos é fortemente influenciada pelas 
condições de operação como pôde ser observado nos casos apresentados neste trabalho com 
as matrizes vegetais gengibre e erva-doce.  
O estudo da etapa de separação do extrato do solvente foi importante para avaliar a 
porcentagem de perda de CO2 e verificar que a suposição inicial do Tecanalysis de que o 
tanque flash opera adiabaticamente (40 bar), sem perda de extrato e 2% de perda de CO2 




conforme considerado por Rosa e Meireles (2005) pode ser mantida, pois o impacto sobre o 
COM foi desprezível. 
Embora diversas referências bibliográficas assumam que o investimento fixo da 
instalação industrial de uma planta SFE seja alto e, portanto, a possível causa da 
inviabilidade do processo, estas mesmas referências não comprovam tal suposição nem 
mesmo demonstram estimativas de custo Classe 5. Com os resultados apresentados no 
presente trabalho foi possível verificar que o custo de matéria-prima (CRM) é 
predominante  na composição do custo de manufatura (COM) para a maioria das matérias-
primas avaliadas e não o custo fixo de investimento (FCI), como previsto na literatura. 
O estudo de diferentes matrizes vegetais cujo princípio ativo é similar foi 
interessante para avaliar fontes alternativas. Para a seleção da matriz vegetal para obtenção 
de determinado composto alvo é necessária a avaliação técnico-econômica (rendimento de 
extração baseado na seleção das condições de extração, qualidade do extrato produzido e 
COM).  Neste trabalho foi realizado estudo comparativo das seguintes plantas fontes de 
anetol: canelinha (Croton zehntneri), funcho (Foeniculum vulgare) e erva-doce (Pimpinella 
anisum). Comparando o custo de manufatura  dos extratos de canelinha, funcho e erva-
doce, foi possível observar que a diferença entre os custo de matéria-prima (CRM: US$ 
6.922,00/ton, US$ 2.590,00/ton e US$ 4.375,00, respectivamente) contribuiu para COM 
diferentes. A porcentagem do CRM foi de 86,6% (250 bar e 40º C e tempo de ciclo de 140 
min), 68,5% (250 bar e 40º C e tempo de ciclo de 130 min) e 90% (80 bar, 30º C e tempo 
de ciclo de 101min) do total do COM da canelinha, funcho e erva-doce, respectivamente. 
Os COM estimados foram US$ 231,06/kg de extrato de canelinha obtido por SFE, US$ 




36,40/kg de extrato de funcho obtido por SFE e US$ 606,00/kg de extrato de erva-doce 
obtido por SFE. O baixo rendimento de extração do extrato de canelinha (1,41%) e erva-
doce (1,14%) em relação ao rendimento do extrato de funcho (12,12%) foi um fator 
importante na estimativa do COM. Para a produção de 1 kg de anetol considerando funcho 
como matéria-prima, é necessário obter 7,15 kg de extrato de funcho. Neste caso, o custo 
seria US$ 275,00/kg de anetol. Para a produção de 1 kg de anetol a partir da canelinha, é 
necessário obter 2,28 kg de extrato. Neste caso, o custo seria US$ 540,00/kg de anetol. Para 
a produção de 1 kg de anetol a apartir de erva-doce seria necessário obter 1,35 kg de extrato 
e o custo seria de US$ 246,00/kg de anetol. Portanto, em termos de teor de anetol, é 
possível concluir que o teor de anetol no extrato de erva-doce (74%) é superior aos teores 
de anetol nos extratos da canelinha (44%) e funcho (14%). Sendo assim, a escolha da fonte 
de anetol mais interessante e adequada dependerá da composição desejada no extrato 
vegetal, mais especificamente, do teor de anetol desejado.  
Comparando os custos de manufatura entre o extrato e óleo volátil de pimenta-do-
reino obtidos por SFE e SD, respectivamente, foi possível verificar que para um mesmo 
rendimento (por exemplo, aproximadamente 2,5%), o COM do extrato obtido por SFE foi 
de aproximadamente US$ 165,00/kg enquanto que para o óleo volátil obtido por SD e 
melhor condição de  processo, o COM foi de US$ 230,00/kg. No entanto, os tempos de 
ciclo utilizados nesta comparação foram diferentes, 120 min e 40 min, respectivamente, 
para SFE e SD. Neste caso, o número de ciclos para cada  processo difere e, 
consequentemente, difere também a produtividade anual de extrato, sendo 3960 ciclos/ano 
pelo processo de SFE e 11880 ciclos/ano pelo processo de SD. Para as demais matrizes 




vegetais, a comparação dos COM e da produtividade estão apresentados na Tabela 5.1. 
Através destas informações é possível concluir que o COM do extrato obtido por SFE foi 
próximo ou inferior ao COM do óleo volátil obtido por SD. Foi possível concluir que para 
o alecrim e a camomila, a produtividade em extrato obtido por SFE e SD foi próxima, no 
entanto, para as demais matrizes vegetais, a produtividade apresenta uma variação 
considerável. 
Tabela 5.1: Estimativa do COM dos extratos (US$/kg) obtidos por SFE e SD  e 
produtividade anual de extrato vegetal (ton/ano). 
 
Matriz vegetal 
COM (US$/kg) Produtividade anual*** 
(ton/ano) 
SFE* SD** SFE* SD** 
Erva-baleeira 914,00 10.350,00 6,2 0,21 
Alecrim 214,00 369,00 20,1 17,2 
Camomila 277,00 2.798,00 0,3 0,34 
Erva-doce 216,00 272,00 41,5 16,3 
Pimenta-preta 198,00 232,00 336,3 50,2 
*com tempo de ciclo igual ao tCER2. 
** menor COM obtido. 
***produtividade anual foi estimada para ambos os processos com capacidades próximas.  
A estimativa de custo de manufatura classificado como classe 4 ou 5, embora 
possua baixa definição do projeto como descrito no Capítulo 2, é uma ferramenta utilizada 
para avaliar se o projeto deve seguir a diante ou não.  
Através da cotação de extratos obtidos por SFE (Empresa localizada na 
Alemanha♣), foi possível observar que os preços de venda são inferiores aos custos de 
manufatura apresentados neste estudo. Obviamente que quanto maior o nível de definição 
do projeto, maior será a exatidão da estimativa. Esta diferença mostra que maiores esforços 
                                                 
♣
 Informação confidencial. 




devem ser realizados com o intuido de promover um avanço no estudo do scale up do 
processo SFE.  
Os preços dos óleos voláteis variam muito no mercado, e a principal diferença entre 
os óleos é a composição química e a qualidade de origem da matéria-prima. Por exemplo, 
em cotação realizada em 2007 com dois fornecedores de óleo volátil obtido por SD 
(fornecedor brasileiro♣ de produto produzido na França e outro fornecedor brasileiro♣ de 
óleo originário de diversos países), foi possível encontrar o preço de venda de óleo volátil 
de alecrim de US$ 60,00/kg e US$ 725,00/kg, para a camomila azul de US$ 2152,00/kg e 
US$ 6.625,00/kg (diluído a 10%), pimenta-do-reino de US$ 181,00/kg e US$ 975,00/kg. Já 
os COMs estimados neste trabalho foram US$ 369,00/kg, US$ 2.798,00/kg e US$ 
232,00/kg para óleo de alecrim, camomila e pimenta-do-reino respectivamente. Os preços 
de venda dos extratos de alecrim, camomila, pimenta-do-reino, gengibre obtidos por SFE 
(Empresa localizada na Alemanha♣) foram repectivamente US$ 43,00/kg a US$ 259,00/kg, 
US$ 217,00/kg a US$ 521,00/kg, US$ 52,00/kg a US$ 252,00/kg e  US$ 40,00/kg. Isto 
mostra que o COM estimado neste trabalho representa o limite superior para o custo de 
manufatura. Logo, se o processo se mostrar atraente a partir dos resultados aqui 
apresentados, com certeza a otimização das condições de processo resultarão na 








Da mesma forma que a extração supercrítica no Brasil necessita de maior 
desenvolvimento na área voltada para a otimização do processo e aumento de escala, o 
processo de destilação por arraste a vapor necessita de maior estudo das condições de 




processo que garantam uma melhor qualidade para os extratos, além de bom rendimento e 
otimização do tempo de processo, uma vez que a literatura é bastante escassa, mesmo sendo 
este um processo tradicionalmente empregado. 
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Capítulo 7 - Anexos  
7.1 Relatórios de Entrada (Input) e Saída (output) do Software Tecanalysis V.1.0.
 
 




Initial Investment: Investment Name: 2 X 400 L (Lavipharm) 
Price (US$): 2,000,000.00 
Volume (cm³): 0.40 
Total Annual Operation Time (h): 7920 
Operation Labor Cost (US$/h): 3 
Raw Material Cost (US$/MT): 9480 
Initial Humidity (%): 5.8 
Final Humidity (%): 5.8 
Grinding And Drying Cost (US$/MT): 30 
CO2 Cost (US$/Kg): 0.1 
Lost of CO2 (% Of Total Used in a Cycle): 2 
Electrical Power Cost (US$/Mcal): 0.0703 
Cooling Water Cost (US$/Mcal): 0.0837 
Saturated Steam (5 barg) Cost (US$/Mcal): 0.0133 
Depreciation (%/Year): 10 
Sea Freight Cost (US$/MT.km): 0.01 
Sea Freight Distance (Km): 0 
Total Road Freight Cost (US$/MT.km): 0 
 
Operational Data 
Extraction Time (min): 225 
Extraction Temperature (ºC): 40 
Extraction Pressure (bar): 200 
Flash Tank Pressure (bar): 40 
CO2 Flowrate (kg/h): 399.2 
Bed Density (kg/m³): 499 
 
Scale-Up Model 
Constant ratio between mass of raw material and CO2 mass 
flowrate yield (kg of extract / kg of raw material): 
0.0148 
 
Waste Treatment Cost 
Solid Waste (US$): 0 
Liquid Waste (US$): 0 
Gas Waste (US$): 0 
Results 
Fraction of Investment 
Total Investment (US$) - IT: 2,000,000.00 
Column Volume (m³) - Cv: 0.40 





Operational Labor Cost 
Equipment Hmo/Hop Total Hmo (h) Cost (US$) 
Extractor 1 7920 23,760.00 
Flash Distillation 0.1 792 2,376.00 
Condenser 0.1 792 2,376.00 
CO2 Tank 0.5 3960 11,880.00 
Pump 0.05 396 1,188.00 
Heat Exchange 0.1 792 2,376.00 
Total 43,956.00 
 
Raw Material Cost 
Solid Matter Cost (US$) – CLG 3,996,344.00 
CO2 used in the Process (kg) 3,161,664.00 
Lost of CO2 (%) 2.00 
CO2 Specific Cost (US$/kg) 0.10 
CO2 Cost (US$) – CCO2 6,323.33 
Preprocessing Cost (US$) – CPP 12,646.66 
Sea Cargo Cost (US$) – CTM 0.00 
Road Cargo Cost (US$) – CRC 0.00 
Raw Material Cost (US$) – CRM 4,015,313.46 
 
Utility Cost 
Equipment Energy (Mcal) Specific Cost 
(US$/MCal) 
Cost (US$) 
Flash Distillation 113,882.22 0.0133 1,514.63 
Condenser -161,391.99 0.0837 13,508.51 
Pump 18,002.09 0.0703 1,265.55 
Heat Exchange 36,708.51 0.0133 488.22 
Total 16,776.91 
 
Waste Treatment Cost 
Solid Waste (US$): 0.00 
Liquid Waste (US$): 0.00 
Gas Waste (US$): 0.00 
Total (US$) - CWT: 0.00 
 
Cost of Manufacturing 
Variable Value (US$) Value in COM (US$) % of COM 
Investment (US$) - IT 2,000,000.00 607,407.40 10.65 
Raw Material (US$) - CRM 4,015,313.46 4,957,177.03 86.88 
Operation Labor (US$) - COL 43,956.00 120,200.67 2.11 
Utilities (US$) - CUT 16,776.91 20,712.24 0.36 
Waste Treatment (US$) - CWT 0.00 0.00 0.00 
Cost of Manufacturing (US$) - 
COM 
5,705,497.32   
Mass of Extract (kg) 6,239.02   
Specific Cost (US$/kg) 914.49   










Initial Investment: Investment Name: 2 X 400 L (Lavipharm) 
Price (US$): 2,000,000.00 
Volume (cm³): 0.40 
Total Annual Operation Time (h): 7920 
Operation Labor Cost (US$/h): 3 
Raw Material Cost (US$/MT): 495 
Initial Humidity (%): 17 
Final Humidity (%): 17 
Grinding And Drying Cost (US$/MT): 30 
CO2 Cost (US$/Kg): 0.1 
Lost of CO2 (% Of Total Used in a Cycle): 2 
Electrical Power Cost (US$/Mcal): 0.0703 
Cooling Water Cost (US$/Mcal): 0.0837 
Saturated Steam (5 barg) Cost (US$/Mcal): 0.0133 
Depreciation (%/Year): 10 
Sea Freight Cost (US$/MT.km): 0.01 
Sea Freight Distance (Km): 0 
Total Road Freight Cost (US$/MT.km): 0 
 
Operational Data 
Extraction Time (min): 140 
Extraction Temperature (ºC): 35 
Extraction Pressure (bar): 200 
Flash Tank Pressure (bar): 40 
CO2 Flowrate (kg/h): 369.18 
Bed Density (kg/m³): 350 
 
Scale-Up Model 
Constant ratio between mass of raw material and CO2 mass 
flowrate yield (kg of extract / kg of raw material): 
0.0213 
 
Waste Treatment Cost 
Solid Waste (US$): 0 
Liquid Waste (US$): 0 






Fraction of Investment 
Total Investment (US$) - IT: 2,000,000.00 
Column Volume (m³) - Cv: 0.40 





Operational Labor Cost 
Equipment Hmo/Hop Total Hmo (h) Cost (US$) 
Extractor 1 7920 23,760.00 
Flash Distillation 0.1 792 2,376.00 
Condenser 0.1 792 2,376.00 
CO2 Tank 0.5 3960 11,880.00 
Pump 0.05 396 1,188.00 
Heat Exchange 0.1 792 2,376.00 
Total 43,956.00 
 
Raw Material Cost 
Solid Matter Cost (US$) – CLG 235,224.00 
CO2 used in the Process (kg) 2,923,906.00 
Lost of CO2 (%) 2.00 
CO2 Specific Cost (US$/kg) 0.10 
CO2 Cost (US$) – CCO2 5,847.81 
Preprocessing Cost (US$) – CPP 14,256.00 
Sea Cargo Cost (US$) – CTM 0.00 
Road Cargo Cost (US$) – CRC 0.00 
Raw Material Cost (US$) – CRM 255,327.81 
 
Utility Cost 
Equipment Energy (Mcal) Specific Cost 
(US$/MCal) 
Cost (US$) 
Flash Distillation 114,063.57 0.0133 1,517.05 
Condenser -149,255.24 0.0837 12,492.66 
Pump 16,663.38 0.0703 1,171.44 
Heat Exchange 25,193.65 0.0133 335.08 
Total 15,516.22 
 
Waste Treatment Cost 
Solid Waste (US$): 0.00 
Liquid Waste (US$): 0.00 
Gas Waste (US$): 0.00 
Total (US$) - CWT: 0.00 
 
Cost of Manufacturing 
Variable Value (US$) Value in COM (US$) % of COM 
Investment (US$) - IT 2,000,000.00 607,407.40 57.20 
Raw Material (US$) - CRM 255,327.81 315,219.51 29.68 
Operation Labor (US$) - COL 43,956.00 120,200.67 11.32 
Utilities (US$) - CUT 15,516.22 19,155.83 1.80 
Waste Treatment (US$) - CWT 0.00 0.00 0.00 
Cost of Manufacturing (US$) - 
COM 
1,061,983.40   
Mass of Extract (kg) 10,121.76   
Specific Cost (US$/kg) 104.92   










Initial Investment: Investment Name: 2 X 400 L (Lavipharm) 
Price (US$): 2,000,000.00 
Volume (cm³): 0.40 
Total Annual Operation Time (h): 7920 
Operation Labor Cost (US$/h): 3 
Raw Material Cost (US$/MT): 495 
Initial Humidity (%): 17 
Final Humidity (%): 17 
Grinding And Drying Cost (US$/MT): 30 
CO2 Cost (US$/Kg): 0.1 
Lost of CO2 (% Of Total Used in a Cycle): 2 
Electrical Power Cost (US$/Mcal): 0.0703 
Cooling Water Cost (US$/Mcal): 0.0837 
Saturated Steam (5 barg) Cost (US$/Mcal): 0.0133 
Depreciation (%/Year): 10 
Sea Freight Cost (US$/MT.km): 0.01 
Sea Freight Distance (Km): 0 
Total Road Freight Cost (US$/MT.km): 0 
 
Operational Data 
Extraction Time (min): 138 
Extraction Temperature (ºC): 30 
Extraction Pressure (bar): 100 
Flash Tank Pressure (bar): 40 
CO2 Flowrate (kg/h): 231.6 
Bed Density (kg/m³): 400 
 
Scale-Up Model 
Constant ratio between mass of raw material and CO2 mass 
flowrate yield (kg of extract / kg of raw material): 
0.0083 
 
Waste Treatment Cost 
Solid Waste (US$): 0 
Liquid Waste (US$): 0 






Fraction of Investment 
Total Investment (US$) - IT: 2,000,000.00 
Column Volume (m³) - Cv: 0.40 





Operational Labor Cost 
Equipment Hmo/Hop Total Hmo (h) Cost (US$) 
Extractor 1 7920 23,760.00 
Flash Distillation 0.1 792 2,376.00 
Condenser 0.1 792 2,376.00 
CO2 Tank 0.5 3960 11,880.00 
Pump 0.05 396 1,188.00 
Heat Exchange 0.1 792 2,376.00 
Total 43,956.00 
 
Raw Material Cost 
Solid Matter Cost (US$) – CLG 272,723.50 
CO2 used in the Process (kg) 1,834,272.00 
Lost of CO2 (%) 2.00 
CO2 Specific Cost (US$/kg) 0.10 
CO2 Cost (US$) – CCO2 3,668.54 
Preprocessing Cost (US$) – CPP 16,528.70 
Sea Cargo Cost (US$) – CTM 0.00 
Road Cargo Cost (US$) – CRC 0.00 
Raw Material Cost (US$) – CRM 292,920.74 
 
Utility Cost 
Equipment Energy (Mcal) Specific Cost 
(US$/MCal) 
Cost (US$) 
Flash Distillation 65,564.75 0.0133 872.01 
Condenser -93,633.23 0.0837 7,837.10 
Pump 2,605.25 0.0703 183.15 
Heat Exchange 26,505.33 0.0133 352.52 
Total 9,244.78 
 
Waste Treatment Cost 
Solid Waste (US$): 0.00 
Liquid Waste (US$): 0.00 
Gas Waste (US$): 0.00 
Total (US$) - CWT: 0.00 
 
Cost of Manufacturing 
Variable Value (US$) Value in COM (US$) % of COM 
Investment (US$) - IT 2,000,000.00 607,407.40 55.19 
Raw Material (US$) - CRM 292,920.74 361,630.54 32.86 
Operation Labor (US$) - COL 43,956.00 120,200.67 10.92 
Utilities (US$) - CUT 9,244.78 11,413.31 1.04 
Waste Treatment (US$) - CWT 0.00 0.00 0.00 
Cost of Manufacturing (US$) - 
COM 
1,100,651.90   
Mass of Extract (kg) 4,572.94   
Specific Cost (US$/kg) 240.69   










Initial Investment: Investment Name: 2 X 400 L (Lavipharm) 
Price (US$): 2,000,000.00 
Volume (cm³): 0.40 
Total Annual Operation Time (h): 7920 
Operation Labor Cost (US$/h): 3 
Raw Material Cost (US$/MT): 495 
Initial Humidity (%): 17 
Final Humidity (%): 17 
Grinding And Drying Cost (US$/MT): 30 
CO2 Cost (US$/Kg): 0.1 
Lost of CO2 (% Of Total Used in a Cycle): 2 
Electrical Power Cost (US$/Mcal): 0.0703 
Cooling Water Cost (US$/Mcal): 0.0837 
Saturated Steam (5 barg) Cost (US$/Mcal): 0.0133 
Depreciation (%/Year): 10 
Sea Freight Cost (US$/MT.km): 0.01 
Sea Freight Distance (Km): 0 
Total Road Freight Cost (US$/MT.km): 0 
 
Operational Data 
Extraction Time (min): 145 
Extraction Temperature (ºC): 30 
Extraction Pressure (bar): 300 
Flash Tank Pressure (bar): 40 
CO2 Flowrate (kg/h): 244.8 
Bed Density (kg/m³): 400 
 
Scale-Up Model 
Constant ratio between mass of raw material and CO2 mass 
flowrate yield (kg of extract / kg of raw material): 
0.0118 
 
Waste Treatment Cost 
Solid Waste (US$): 0 
Liquid Waste (US$): 0 





Fraction of Investment 
Total Investment (US$) - IT: 2,000,000.00 
Column Volume (m³) - Cv: 0.40 
 





Operational Labor Cost 
Equipment Hmo/Hop Total Hmo (h) Cost (US$) 
Extractor 1 7920 23,760.00 
Flash Distillation 0.1 792 2,376.00 
Condenser 0.1 792 2,376.00 
CO2 Tank 0.5 3960 11,880.00 
Pump 0.05 396 1,188.00 
Heat Exchange 0.1 792 2,376.00 
Total 43,956.00 
 
Raw Material Cost 
Solid Matter Cost (US$) – CLG 259,557.50 
CO2 used in the Process (kg) 1,938,816.00 
Lost of CO2 (%) 2.00 
CO2 Specific Cost (US$/kg) 0.10 
CO2 Cost (US$) – CCO2 3,877.63 
Preprocessing Cost (US$) – CPP 15,730.76 
Sea Cargo Cost (US$) – CTM 0.00 
Road Cargo Cost (US$) – CRC 0.00 
Raw Material Cost (US$) – CRM 279,165.91 
 
Utility Cost 
Equipment Energy (Mcal) Specific Cost 
(US$/MCal) 
Cost (US$) 
Flash Distillation 84,752.23 0.0133 1,127.20 
Condenser -98,969.84 0.0837 8,283.78 
Pump 19,003.55 0.0703 1,335.95 
Heat Exchange 2,815.47 0.0133 37.45 
Total 10,784.38 
 
Waste Treatment Cost 
Solid Waste (US$): 0.00 
Liquid Waste (US$): 0.00 
Gas Waste (US$): 0.00 
Total (US$) - CWT: 0.00 
 
Cost of Manufacturing 
Variable Value (US$) Value in COM (US$) % of COM 
Investment (US$) - IT 2,000,000.00 607,407.40 55.95 
Raw Material (US$) - CRM 279,165.91 344,649.27 31.75 
Operation Labor (US$) - COL 43,956.00 120,200.67 11.07 
Utilities (US$) - CUT 10,784.38 13,314.04 1.23 
Waste Treatment (US$) - CWT 0.00 0.00 0.00 
Cost of Manufacturing (US$) - 
COM 
1,085,571.37   
Mass of Extract (kg) 6,187.43   
Specific Cost (US$/kg) 175.45   











Initial Investment: Investment Name: 2 X 400 L (Lavipharm) 
Price (US$): 2,000,000.00 
Volume (cm³): 0.40 
Total Annual Operation Time (h): 7920 
Operation Labor Cost (US$/h): 3 
Raw Material Cost (US$/MT): 4926 
Initial Humidity (%): 8.5 
Final Humidity (%): 8.5 
Grinding And Drying Cost (US$/MT): 30 
CO2 Cost (US$/Kg): 0.1 
Lost of CO2 (% Of Total Used in a Cycle): 2 
Electrical Power Cost (US$/Mcal): 0.0703 
Cooling Water Cost (US$/Mcal): 0.0837 
Saturated Steam (5 barg) Cost (US$/Mcal): 0.0133 
Depreciation (%/Year): 10 
Sea Freight Cost (US$/MT.km): 0.01 
Sea Freight Distance (Km): 0 
Total Road Freight Cost (US$/MT.km): 0 
 
Operational Data 
Extraction Time (min): 101 
Extraction Temperature (ºC): 30 
Extraction Pressure (bar): 80 
Flash Tank Pressure (bar): 40 
CO2 Flowrate (kg/h): 124.7 
Bed Density (kg/m³): 496 
 
Scale-Up Model 
Constant ratio between mass of raw material and CO2 mass 
flowrate yield (kg of extract / kg of raw material): 
0.0114 
 
Waste Treatment Cost 
Solid Waste (US$): 0 
Liquid Waste (US$): 0 





Fraction of Investment 
Total Investment (US$) - IT: 2,000,000.00 
Column Volume (m³) - Cv: 0.40 





Operational Labor Cost 
Equipment Hmo/Hop Total Hmo (h) Cost (US$) 
Extractor 1 7920 23,760.00 
Flash Distillation 0.1 792 2,376.00 
Condenser 0.1 792 2,376.00 
CO2 Tank 0.5 3960 11,880.00 
Pump 0.05 396 1,188.00 
Heat Exchange 0.1 792 2,376.00 
Total 43,956.00 
 
Raw Material Cost 
Solid Matter Cost (US$) – CLG 4,598,235.00 
CO2 used in the Process (kg) 987,624.00 
Lost of CO2 (%) 2.00 
CO2 Specific Cost (US$/kg) 0.10 
CO2 Cost (US$) – CCO2 1,975.25 
Preprocessing Cost (US$) – CPP 28,003.87 
Sea Cargo Cost (US$) – CTM 0.00 
Road Cargo Cost (US$) – CRC 0.00 
Raw Material Cost (US$) – CRM 4,628,214.16 
 
Utility Cost 
Equipment Energy (Mcal) Specific Cost 
(US$/MCal) 
Cost (US$) 
Flash Distillation 30,789.26 0.0133 409.50 
Condenser -50,414.78 0.0837 4,219.72 
Pump 532.91 0.0703 37.46 
Heat Exchange 19,305.77 0.0133 256.77 
Total 4,923.44 
 
Waste Treatment Cost 
Solid Waste (US$): 0.00 
Liquid Waste (US$): 0.00 
Gas Waste (US$): 0.00 
Total (US$) - CWT: 0.00 
 
Cost of Manufacturing 
Variable Value (US$) Value in COM (US$) % of COM 
Investment (US$) - IT 2,000,000.00 607,407.40 9.42 
Raw Material (US$) - CRM 4,628,214.16 5,713,844.55 88.62 
Operation Labor (US$) - COL 43,956.00 120,200.67 1.86 
Utilities (US$) - CUT 4,923.44 6,078.33 0.09 
Waste Treatment (US$) - CWT 0.00 0.00 0.00 
Cost of Manufacturing (US$) - 
COM 
6,447,530.93   
Mass of Extract (kg) 10,641.47   
Specific Cost (US$/kg) 605.89   










Initial Investment: Investment Name: 2 X 400 L (Lavipharm) 
Price (US$): 2,000,000.00 
Volume (cm³): 0.40 
Total Annual Operation Time (h): 7920 
Operation Labor Cost (US$/h): 3 
Raw Material Cost (US$/MT): 4926 
Initial Humidity (%): 8.5 
Final Humidity (%): 8.5 
Grinding And Drying Cost (US$/MT): 30 
CO2 Cost (US$/Kg): 0.1 
Lost of CO2 (% Of Total Used in a Cycle): 2 
Electrical Power Cost (US$/Mcal): 0.0703 
Cooling Water Cost (US$/Mcal): 0.0837 
Saturated Steam (5 barg) Cost (US$/Mcal): 0.0133 
Depreciation (%/Year): 10 
Sea Freight Cost (US$/MT.km): 0.01 
Sea Freight Distance (Km): 0 
Total Road Freight Cost (US$/MT.km): 0 
 
Operational Data 
Extraction Time (min): 70 
Extraction Temperature (ºC): 30 
Extraction Pressure (bar): 100 
Flash Tank Pressure (bar): 40 
CO2 Flowrate (kg/h): 129.2 
Bed Density (kg/m³): 496 
 
Scale-Up Model 
Constant ratio between mass of raw material and CO2 mass 
flowrate yield (kg of extract / kg of raw material): 
0.0198 
 
Waste Treatment Cost 
Solid Waste (US$): 0 
Liquid Waste (US$): 0 




Fraction of Investment 
Total Investment (US$) - IT: 2,000,000.00 
Column Volume (m³) - Cv: 0.40 
 
 





Operational Labor Cost 
Equipment Hmo/Hop Total Hmo (h) Cost (US$) 
Extractor 1 7920 23,760.00 
Flash Distillation 0.1 792 2,376.00 
Condenser 0.1 792 2,376.00 
CO2 Tank 0.5 3960 11,880.00 
Pump 0.05 396 1,188.00 
Heat Exchange 0.1 792 2,376.00 
Total 43,956.00 
 
Raw Material Cost 
Solid Matter Cost (US$) – CLG 6,634,596.00 
CO2 used in the Process (kg) 1,023,264.00 
Lost of CO2 (%) 2.00 
CO2 Specific Cost (US$/kg) 0.10 
CO2 Cost (US$) – CCO2 2,046.53 
Preprocessing Cost (US$) – CPP 40,405.58 
Sea Cargo Cost (US$) – CTM 0.00 
Road Cargo Cost (US$) – CRC 0.00 
Raw Material Cost (US$) – CRM 6,677,048.14 
 
Utility Cost 
Equipment Energy (Mcal) Specific Cost 
(US$/MCal) 
Cost (US$) 
Flash Distillation 36,575.84 0.0133 486.46 
Condenser -52,234.08 0.0837 4,371.99 
Pump 1,453.36 0.0703 102.17 
Heat Exchange 14,786.22 0.0133 196.66 
Total 5,157.28 
 
Waste Treatment Cost 
Solid Waste (US$): 0.00 
Liquid Waste (US$): 0.00 
Gas Waste (US$): 0.00 
Total (US$) - CWT: 0.00 
 
Cost of Manufacturing 
Variable Value (US$) Value in COM (US$) % of COM 
Investment (US$) - IT 2,000,000.00 607,407.40 6.77 
Raw Material (US$) - CRM 6,677,048.14 8,243,269.17 91.82 
Operation Labor (US$) - COL 43,956.00 120,200.67 1.34 
Utilities (US$) - CUT 5,157.28 6,367.01 0.07 
Waste Treatment (US$) - CWT 0.00 0.00 0.00 
Cost of Manufacturing (US$) - 
COM 
8,977,244.24   
Mass of Extract (kg) 26,667.68   
Specific Cost (US$/kg) 336.63   











Initial Investment: Investment Name: 2 X 400 L (Lavipharm) 
Price (US$): 2,000,000.00 
Volume (cm³): 0.40 
Total Annual Operation Time (h): 7920 
Operation Labor Cost (US$/h): 3 
Raw Material Cost (US$/MT): 4926 
Initial Humidity (%): 8.5 
Final Humidity (%): 8.5 
Grinding And Drying Cost (US$/MT): 30 
CO2 Cost (US$/Kg): 0.1 
Lost of CO2 (% Of Total Used in a Cycle): 2 
Electrical Power Cost (US$/Mcal): 0.0703 
Cooling Water Cost (US$/Mcal): 0.0837 
Saturated Steam (5 barg) Cost (US$/Mcal): 0.0133 
Depreciation (%/Year): 10 
Sea Freight Cost (US$/MT.km): 0.01 
Sea Freight Distance (Km): 0 
Total Road Freight Cost (US$/MT.km): 0 
 
Operational Data 
Extraction Time (min): 70 
Extraction Temperature (ºC): 30 
Extraction Pressure (bar): 100 
Flash Tank Pressure (bar): 40 
CO2 Flowrate (kg/h): 221.6 
Bed Density (kg/m³): 496 
 
Scale-Up Model 
Constant ratio between mass of raw material and CO2 mass 
flowrate yield (kg of extract / kg of raw material): 
0.0308 
 
Waste Treatment Cost 
Solid Waste (US$): 0 
Liquid Waste (US$): 0 





Fraction of Investment 
Total Investment (US$) - IT: 2,000,000.00 
Column Volume (m³) - Cv: 0.40 





Operational Labor Cost 
Equipment Hmo/Hop Total Hmo (h) Cost (US$) 
Extractor 1 7920 23,760.00 
Flash Distillation 0.1 792 2,376.00 
Condenser 0.1 792 2,376.00 
CO2 Tank 0.5 3960 11,880.00 
Pump 0.05 396 1,188.00 
Heat Exchange 0.1 792 2,376.00 
Total 43,956.00 
 
Raw Material Cost 
Solid Matter Cost (US$) – CLG 6,634,596.00 
CO2 used in the Process (kg) 1,755,072.00 
Lost of CO2 (%) 2.00 
CO2 Specific Cost (US$/kg) 0.10 
CO2 Cost (US$) – CCO2 3,510.14 
Preprocessing Cost (US$) – CPP 40,405.58 
Sea Cargo Cost (US$) – CTM 0.00 
Road Cargo Cost (US$) – CRC 0.00 
Raw Material Cost (US$) – CRM 6,678,511.75 
 
Utility Cost 
Equipment Energy (Mcal) Specific Cost 
(US$/MCal) 
Cost (US$) 
Flash Distillation 62,733.80 0.0133 834.36 
Condenser -89,590.34 0.0837 7,498.71 
Pump 2,492.76 0.0703 175.24 
Heat Exchange 25,360.88 0.0133 337.30 
Total 8,845.61 
 
Waste Treatment Cost 
Solid Waste (US$): 0.00 
Liquid Waste (US$): 0.00 
Gas Waste (US$): 0.00 
Total (US$) - CWT: 0.00 
 
Cost of Manufacturing 
Variable Value (US$) Value in COM (US$) % of COM 
Investment (US$) - IT 2,000,000.00 607,407.40 6.76 
Raw Material (US$) - CRM 6,678,511.75 8,245,076.10 91.78 
Operation Labor (US$) - COL 43,956.00 120,200.67 1.34 
Utilities (US$) - CUT 8,845.61 10,920.51 0.12 
Waste Treatment (US$) - CWT 0.00 0.00 0.00 
Cost of Manufacturing (US$) - 
COM 
8,983,604.67   
Mass of Extract (kg) 41,483.06   
Specific Cost (US$/kg) 216.56   










Initial Investment: Investment Name: 2 X 400 L (Lavipharm) 
Price (US$): 2,000,000.00 
Volume (cm³): 0.40 
Total Annual Operation Time (h): 7920 
Operation Labor Cost (US$/h): 3 
Raw Material Cost (US$/MT): 4926 
Initial Humidity (%): 8.5 
Final Humidity (%): 8.5 
Grinding And Drying Cost (US$/MT): 30 
CO2 Cost (US$/Kg): 0.1 
Lost of CO2 (% Of Total Used in a Cycle): 2 
Electrical Power Cost (US$/Mcal): 0.0703 
Cooling Water Cost (US$/Mcal): 0.0837 
Saturated Steam (5 barg) Cost (US$/Mcal): 0.0133 
Depreciation (%/Year): 10 
Sea Freight Cost (US$/MT.km): 0.01 
Sea Freight Distance (Km): 0 
Total Road Freight Cost (US$/MT.km): 0 
 
Operational Data 
Extraction Time (min): 92 
Extraction Temperature (ºC): 30 
Extraction Pressure (bar): 140 
Flash Tank Pressure (bar): 40 
CO2 Flowrate (kg/h): 121.8 
Bed Density (kg/m³): 496 
 
Scale-Up Model 
Constant ratio between mass of raw material and CO2 mass 
flowrate yield (kg of extract / kg of raw material): 
0.0134 
 
Waste Treatment Cost 
Solid Waste (US$): 0 
Liquid Waste (US$): 0 




Fraction of Investment 
Total Investment (US$) - IT: 2,000,000.00 
Column Volume (m³) - Cv: 0.40 
 
 





Operational Labor Cost 
Equipment Hmo/Hop Total Hmo (h) Cost (US$) 
Extractor 1 7920 23,760.00 
Flash Distillation 0.1 792 2,376.00 
Condenser 0.1 792 2,376.00 
CO2 Tank 0.5 3960 11,880.00 
Pump 0.05 396 1,188.00 
Heat Exchange 0.1 792 2,376.00 
Total 43,956.00 
 
Raw Material Cost 
Solid Matter Cost (US$) – CLG 5,048,062.00 
CO2 used in the Process (kg) 964,656.00 
Lost of CO2 (%) 2.00 
CO2 Specific Cost (US$/kg) 0.10 
CO2 Cost (US$) – CCO2 1,929.31 
Preprocessing Cost (US$) – CPP 30,743.37 
Sea Cargo Cost (US$) – CTM 0.00 
Road Cargo Cost (US$) – CRC 0.00 
Raw Material Cost (US$) – CRM 5,080,734.66 
 
Utility Cost 
Equipment Energy (Mcal) Specific Cost 
(US$/MCal) 
Cost (US$) 
Flash Distillation 38,025.57 0.0133 505.74 
Condenser -49,242.34 0.0837 4,121.58 
Pump 3,044.69 0.0703 214.04 
Heat Exchange 9,389.96 0.0133 124.89 
Total 4,966.25 
 
Waste Treatment Cost 
Solid Waste (US$): 0.00 
Liquid Waste (US$): 0.00 
Gas Waste (US$): 0.00 
Total (US$) - CWT: 0.00 
 
Cost of Manufacturing 
Variable Value (US$) Value in COM (US$) % of COM 
Investment (US$) - IT 2,000,000.00 607,407.40 8.67 
Raw Material (US$) - CRM 5,080,734.66 6,272,511.82 89.53 
Operation Labor (US$) - COL 43,956.00 120,200.67 1.72 
Utilities (US$) - CUT 4,966.25 6,131.18 0.09 
Waste Treatment (US$) - CWT 0.00 0.00 0.00 
Cost of Manufacturing (US$) - 
COM 
7,006,251.05   
Mass of Extract (kg) 13,732.04   
Specific Cost (US$/kg) 510.21   










Initial Investment: Investment Name: 2 X 400 L (Lavipharm) 
Price (US$): 2,000,000.00 
Volume (cm³): 0.40 
Total Annual Operation Time (h): 7920 
Operation Labor Cost (US$/h): 3 
Raw Material Cost (US$/MT): 4926 
Initial Humidity (%): 8.5 
Final Humidity (%): 8.5 
Grinding And Drying Cost (US$/MT): 30 
CO2 Cost (US$/Kg): 0.1 
Lost of CO2 (% Of Total Used in a Cycle): 2 
Electrical Power Cost (US$/Mcal): 0.0703 
Cooling Water Cost (US$/Mcal): 0.0837 
Saturated Steam (5 barg) Cost (US$/Mcal): 0.0133 
Depreciation (%/Year): 10 
Sea Freight Cost (US$/MT.km): 0.01 
Sea Freight Distance (Km): 0 
Total Road Freight Cost (US$/MT.km): 0 
 
Operational Data 
Extraction Time (min): 97 
Extraction Temperature (ºC): 30 
Extraction Pressure (bar): 180 
Flash Tank Pressure (bar): 40 
CO2 Flowrate (kg/h): 128.9 
Bed Density (kg/m³): 496 
 
Scale-Up Model 
Constant ratio between mass of raw material and CO2 mass 
flowrate yield (kg of extract / kg of raw material): 
0.0196 
 
Waste Treatment Cost 
Solid Waste (US$): 0 
Liquid Waste (US$): 0 





Fraction of Investment 
Total Investment (US$) - IT: 2,000,000.00 
Column Volume (m³) - Cv: 0.40 
 





Operational Labor Cost 
Equipment Hmo/Hop Total Hmo (h) Cost (US$) 
Extractor 1 7920 23,760.00 
Flash Distillation 0.1 792 2,376.00 
Condenser 0.1 792 2,376.00 
CO2 Tank 0.5 3960 11,880.00 
Pump 0.05 396 1,188.00 
Heat Exchange 0.1 792 2,376.00 
Total 43,956.00 
 
Raw Material Cost 
Solid Matter Cost (US$) – CLG 4,787,853.00 
CO2 used in the Process (kg) 1,020,888.00 
Lost of CO2 (%) 2.00 
CO2 Specific Cost (US$/kg) 0.10 
CO2 Cost (US$) – CCO2 2,041.78 
Preprocessing Cost (US$) – CPP 29,158.66 
Sea Cargo Cost (US$) – CTM 0.00 
Road Cargo Cost (US$) – CRC 0.00 
Raw Material Cost (US$) – CRM 4,819,053.23 
 
Utility Cost 
Equipment Energy (Mcal) Specific Cost 
(US$/MCal) 
Cost (US$) 
Flash Distillation 42,147.04 0.0133 560.56 
Condenser -52,112.79 0.0837 4,361.84 
Pump 4,960.47 0.0703 348.72 
Heat Exchange 6,989.48 0.0133 92.96 
Total 5,364.08 
 
Waste Treatment Cost 
Solid Waste (US$): 0.00 
Liquid Waste (US$): 0.00 
Gas Waste (US$): 0.00 
Total (US$) - CWT: 0.00 
 
Cost of Manufacturing 
Variable Value (US$) Value in COM (US$) % of COM 
Investment (US$) - IT 2,000,000.00 607,407.40 9.09 
Raw Material (US$) - CRM 4,819,053.23 5,949,448.34 89.01 
Operation Labor (US$) - COL 43,956.00 120,200.67 1.80 
Utilities (US$) - CUT 5,364.08 6,622.32 0.10 
Waste Treatment (US$) - CWT 0.00 0.00 0.00 
Cost of Manufacturing (US$) - 
COM 
6,683,678.71   
Mass of Extract (kg) 19,050.33   
Specific Cost (US$/kg) 350.84   










Initial Investment: Investment Name: 2 X 400 L (Lavipharm) 
Price (US$): 2,000,000.00 
Volume (cm³): 0.40 
Total Annual Operation Time (h): 7920 
Operation Labor Cost (US$/h): 3 
Raw Material Cost (US$/MT): 5053 
Initial Humidity (%): 12.03 
Final Humidity (%): 12.03 
Grinding And Drying Cost (US$/MT): 30 
CO2 Cost (US$/Kg): 0.1 
Lost of CO2 (% Of Total Used in a Cycle): 2 
Electrical Power Cost (US$/Mcal): 0.0703 
Cooling Water Cost (US$/Mcal): 0.0837 
Saturated Steam (5 barg) Cost (US$/Mcal): 0.0133 
Depreciation (%/Year): 10 
Sea Freight Cost (US$/MT.km): 0.01 
Sea Freight Distance (Km): 0 
Total Road Freight Cost (US$/MT.km): 0 
 
Operational Data 
Extraction Time (min): 145 
Extraction Temperature (ºC): 40 
Extraction Pressure (bar): 160 
Flash Tank Pressure (bar): 40 
CO2 Flowrate (kg/h): 473.7 
Bed Density (kg/m³): 369.9 
 
Scale-Up Model 
Constant ratio between mass of raw material and CO2 mass 
flowrate yield (kg of extract / kg of raw material): 
0.0283 
 
Waste Treatment Cost 
Solid Waste (US$): 0 
Liquid Waste (US$): 0 





Fraction of Investment 
Total Investment (US$) - IT: 2,000,000.00 
Column Volume (m³) - Cv: 0.40 
 





Operational Labor Cost 
Equipment Hmo/Hop Total Hmo (h) Cost (US$) 
Extractor 1 7920 23,760.00 
Flash Distillation 0.1 792 2,376.00 
Condenser 0.1 792 2,376.00 
CO2 Tank 0.5 3960 11,880.00 
Pump 0.05 396 1,188.00 
Heat Exchange 0.1 792 2,376.00 
Total 43,956.00 
 
Raw Material Cost 
Solid Matter Cost (US$) – CLG 2,450,203.00 
CO2 used in the Process (kg) 3,751,704.00 
Lost of CO2 (%) 2.00 
CO2 Specific Cost (US$/kg) 0.10 
CO2 Cost (US$) – CCO2 7,503.41 
Preprocessing Cost (US$) – CPP 14,547.02 
Sea Cargo Cost (US$) – CTM 0.00 
Road Cargo Cost (US$) – CRC 0.00 
Raw Material Cost (US$) – CRM 2,472,253.44 
 
Utility Cost 
Equipment Energy (Mcal) Specific Cost 
(US$/MCal) 
Cost (US$) 
Flash Distillation 126,928.14 0.0133 1,688.14 
Condenser -191,511.48 0.0837 16,029.51 
Pump 15,051.26 0.0703 1,058.10 
Heat Exchange 55,552.59 0.0133 738.85 
Total 19,514.61 
 
Waste Treatment Cost 
Solid Waste (US$): 0.00 
Liquid Waste (US$): 0.00 
Gas Waste (US$): 0.00 
Total (US$) - CWT: 0.00 
 
Cost of Manufacturing 
Variable Value (US$) Value in COM (US$) % of COM 
Investment (US$) - IT 2,000,000.00 607,407.40 15.97 
Raw Material (US$) - CRM 2,472,253.44 3,052,164.69 80.24 
Operation Labor (US$) - COL 43,956.00 120,200.67 3.16 
Utilities (US$) - CUT 19,514.61 24,092.11 0.63 
Waste Treatment (US$) - CWT 0.00 0.00 0.00 
Cost of Manufacturing (US$) - 
COM 
3,803,864.86   
Mass of Extract (kg) 13,722.69   
Specific Cost (US$/kg) 277.20   










Initial Investment: Investment Name: 2 X 400 L (Lavipharm) 
Price (US$): 2,000,000.00 
Volume (cm³): 0.40 
Total Annual Operation Time (h): 7920 
Operation Labor Cost (US$/h): 3 
Raw Material Cost (US$/MT): 3400 
Initial Humidity (%): 9.3 
Final Humidity (%): 9.3 
Grinding And Drying Cost (US$/MT): 30 
CO2 Cost (US$/Kg): 0.1 
Lost of CO2 (% Of Total Used in a Cycle): 2 
Electrical Power Cost (US$/Mcal): 0.0703 
Cooling Water Cost (US$/Mcal): 0.0837 
Saturated Steam (5 barg) Cost (US$/Mcal): 0.0133 
Depreciation (%/Year): 10 
Sea Freight Cost (US$/MT.km): 0.01 
Sea Freight Distance (Km): 0 
Total Road Freight Cost (US$/MT.km): 0 
 
Operational Data 
Extraction Time (min): 83 
Extraction Temperature (ºC): 40 
Extraction Pressure (bar): 300 
Flash Tank Pressure (bar): 40 
CO2 Flowrate (kg/h): 1405.4 
Bed Density (kg/m³): 358 
 
Scale-Up Model 
Constant ratio between mass of raw material and CO2 mass 
flowrate yield (kg of extract / kg of raw material): 
0.0245 
 
Waste Treatment Cost 
Solid Waste (US$): 0 
Liquid Waste (US$): 0 





Fraction of Investment 
Total Investment (US$) - IT: 2,000,000.00 
Column Volume (m³) - Cv: 0.40 





Operational Labor Cost 
Equipment Hmo/Hop Total Hmo (h) Cost (US$) 
Extractor 1 7920 23,760.00 
Flash Distillation 0.1 792 2,376.00 
Condenser 0.1 792 2,376.00 
CO2 Tank 0.5 3960 11,880.00 
Pump 0.05 396 1,188.00 
Heat Exchange 0.1 792 2,376.00 
Total 43,956.00 
 
Raw Material Cost 
Solid Matter Cost (US$) – CLG 2,787,535.00 
CO2 used in the Process (kg) 11,130,770.00 
Lost of CO2 (%) 2.00 
CO2 Specific Cost (US$/kg) 0.10 
CO2 Cost (US$) – CCO2 22,261.54 
Preprocessing Cost (US$) – CPP 24,595.89 
Sea Cargo Cost (US$) – CTM 0.00 
Road Cargo Cost (US$) – CRC 0.00 
Raw Material Cost (US$) – CRM 2,834,392.06 
 
Utility Cost 
Equipment Energy (Mcal) Specific Cost 
(US$/MCal) 
Cost (US$) 
Flash Distillation 429,887.75 0.0133 5,717.51 
Condenser -568,187.12 0.0837 47,557.26 
Pump 109,142.56 0.0703 7,672.72 
Heat Exchange 72,813.84 0.0133 968.42 
Total 61,915.91 
 
Waste Treatment Cost 
Solid Waste (US$): 0.00 
Liquid Waste (US$): 0.00 
Gas Waste (US$): 0.00 
Total (US$) - CWT: 0.00 
 
Cost of Manufacturing 
Variable Value (US$) Value in COM (US$) % of COM 
Investment (US$) - IT 2,000,000.00 607,407.40 14.11 
Raw Material (US$) - CRM 2,834,392.06 3,499,249.39 81.32 
Operation Labor (US$) - COL 43,956.00 120,200.67 2.79 
Utilities (US$) - CUT 61,915.91 76,439.40 1.78 
Waste Treatment (US$) - CWT 0.00 0.00 0.00 
Cost of Manufacturing (US$) - 
COM 
4,303,296.85   
Mass of Extract (kg) 20,086.65   
Specific Cost (US$/kg) 214.24   










Initial Investment: Investment Name: 2 X 400 L (Lavipharm) 
Price (US$): 2,000,000.00 
Volume (cm³): 0.40 
Total Annual Operation Time (h): 7920 
Operation Labor Cost (US$/h): 3 
Raw Material Cost (US$/MT): 3038 
Initial Humidity (%): 0 
Final Humidity (%): 0 
Grinding And Drying Cost (US$/MT): 30 
CO2 Cost (US$/Kg): 0.1 
Lost of CO2 (% Of Total Used in a Cycle): 2 
Electrical Power Cost (US$/Mcal): 0.0703 
Cooling Water Cost (US$/Mcal): 0.0837 
Saturated Steam (5 barg) Cost (US$/Mcal): 0.0133 
Depreciation (%/Year): 10 
Sea Freight Cost (US$/MT.km): 0.01 
Sea Freight Distance (Km): 0 
Total Road Freight Cost (US$/MT.km): 0 
 
Operational Data 
Extraction Time (min): 12 
Extraction Temperature (ºC): 40 
Extraction Pressure (bar): 300 
Flash Tank Pressure (bar): 40 
CO2 Flowrate (kg/h): 554.9 
Bed Density (kg/m³): 1100 
 
Scale-Up Model 
Constant ratio between mass of raw material and CO2 mass 
flowrate yield (kg of extract / kg of raw material): 
0.0193 
 
Waste Treatment Cost 
Solid Waste (US$): 0 
Liquid Waste (US$): 0 





Fraction of Investment 
Total Investment (US$) - IT: 2,000,000.00 
Column Volume (m³) - Cv: 0.40 





Operational Labor Cost 
Equipment Hmo/Hop Total Hmo (h) Cost (US$) 
Extractor 1 7920 23,760.00 
Flash Distillation 0.1 792 2,376.00 
Condenser 0.1 792 2,376.00 
CO2 Tank 0.5 3960 11,880.00 
Pump 0.05 396 1,188.00 
Heat Exchange 0.1 792 2,376.00 
Total 43,956.00 
 
Raw Material Cost 
Solid Matter Cost (US$) – CLG 52,934,110.00 
CO2 used in the Process (kg) 4,394,808.00 
Lost of CO2 (%) 2.00 
CO2 Specific Cost (US$/kg) 0.10 
CO2 Cost (US$) – CCO2 8,789.62 
Preprocessing Cost (US$) – CPP 522,720.00 
Sea Cargo Cost (US$) – CTM 0.00 
Road Cargo Cost (US$) – CRC 0.00 
Raw Material Cost (US$) – CRM 53,465,621.62 
 
Utility Cost 
Equipment Energy (Mcal) Specific Cost 
(US$/MCal) 
Cost (US$) 
Flash Distillation 169,734.39 0.0133 2,257.47 
Condenser -224,339.71 0.0837 18,777.23 
Pump 43,093.22 0.0703 3,029.45 
Heat Exchange 28,749.39 0.0133 382.37 
Total 24,446.52 
 
Waste Treatment Cost 
Solid Waste (US$): 0.00 
Liquid Waste (US$): 0.00 
Gas Waste (US$): 0.00 
Total (US$) - CWT: 0.00 
 
Cost of Manufacturing 
Variable Value (US$) Value in COM (US$) % of COM 
Investment (US$) - IT 2,000,000.00 607,407.40 0.91 
Raw Material (US$) - CRM 53,465,621.62 66,006,939.17 98.86 
Operation Labor (US$) - COL 43,956.00 120,200.67 0.18 
Utilities (US$) - CUT 24,446.52 30,180.89 0.05 
Waste Treatment (US$) - CWT 0.00 0.00 0.00 
Cost of Manufacturing (US$) - 
COM 
66,764,728.11   
Mass of Extract (kg) 336,283.20   
Specific Cost (US$/kg) 198.54   





7.2 Dados de saída do software SAS utilizado para ajuste linear da OEC 
7.2.1  Erva-baleeira (Cordia verbenacea) 
 
   
Ensaio 200bar/40ºC_Erva-Baleeira_2retas Eric_Glaucia_Patricia 
The NLIN Procedure 





Approximate 95% Confidence 
Limits 
b0 0.4664 0.0147 0.4286 0.5042 
b1 0.00458 0.000113 0.00429 0.00487 
b2 -0.00170 0.000160 -0.00211 -0.00128 
b3 -0.00111 0.000124 -0.00143 -0.00079 
knot1 198.7 9.7554 173.6 223.8 
knot2 387.8 13.0361 354.3 421.3 
 




7.2.2 Gengibre (Zingiber officinale Roscoe) 
7.2.2.1 Resultado do spline – OEC do extrato de gengibre (Exp 12 de Zancan, 2001) 
   
Ensaio 200bar/35ºC/exp12_Gengibre_2retas _Zancan 
The NLIN Procedure 





Approximate 95% Confidence 
Limits 
b0 0.0203 0.0326 -0.0548 0.0954 
b1 0.0103 0.000396 0.00937 0.0112 
b2 -0.00769 0.000742 -0.00940 -0.00598 
b3 -0.00107 0.000649 -0.00257 0.000422 
knot1 133.0 5.5290 120.3 145.8 













Approximate 95% Confidence 
Limits 
b0 -0.1623 0.00633 -0.1759 -0.1487 
b1 0.00607 0.000100 0.00586 0.00629 
b2 -0.00284 0.000108 -0.00307 -0.00261 
b3 -0.00242 0.000086 -0.00260 -0.00224 
knot1 96.2205 1.8551 92.2416 100.2 
knot2 228.7 2.1234 224.1 233.3 
 
 









Approximate 95% Confidence 
Limits 
b0 -0.3561 0.0238 -0.4072 -0.3050 
b1 0.00950 0.000251 0.00896 0.0100 
b2 -0.00751 0.000281 -0.00811 -0.00691 
knot1 139.3 2.5392 133.8 144.7 
 




7.2.3 Gengibre (Zingiber officinale Roscoe) 





Approximate 95% Confidence 
Limits 
b0 -0.0250 0.00950 -0.0457 -0.00430 
b1 0.0224 0.000188 0.0220 0.0228 
b2 -0.00834 0.000429 -0.00927 -0.00741 
b3 -0.00570 0.000545 -0.00689 -0.00451 
knot1 87.2807 1.6447 83.6972 90.8641 
knot2 133.0 2.7530 127.0 139.0 









Approximate 95% Confidence 
Limits 
b0 -0.1035 0.0362 -0.1823 -0.0247 
b1 0.0555 0.000929 0.0535 0.0576 
b2 -0.0369 0.00154 -0.0402 -0.0335 
b3 -0.00727 0.00143 -0.0104 -0.00415 
knot1 61.2128 1.3277 58.3201 64.1056 
knot2 111.0 6.1537 97.5626 124.4 









Approximate 95% Confidence 
Limits 
b0 -0.0179 0.0412 -0.1078 0.0719 
b1 0.0869 0.00124 0.0842 0.0896 
b2 -0.0529 0.00156 -0.0563 -0.0495 
b3 -0.0151 0.00120 -0.0177 -0.0125 
knot1 54.7123 0.9108 52.7278 56.6969 
knot2 111.4 2.9021 105.0 117.7 









Approximate 95% Confidence 
Limits 
b0 -0.0669 0.0195 -0.1093 -0.0244 
b1 0.0281 0.000436 0.0272 0.0291 
b2 -0.00990 0.000849 -0.0117 -0.00805 
b3 -0.00623 0.000914 -0.00822 -0.00424 
knot1 72.0490 2.8451 65.8500 78.2480 
knot2 121.8 4.4878 112.0 131.6 









Approximate 95% Confidence 
Limits 
b0 0.0413 0.0262 -0.0159 0.0984 
b1 0.0383 0.000587 0.0371 0.0396 
b2 -0.0122 0.000946 -0.0142 -0.0101 
b3 -0.00809 0.00123 -0.0108 -0.00541 
knot1 72.0460 2.9068 65.7126 78.3795 
knot2 132.2 4.7949 121.8 142.7 









Approximate 95% Confidence 
Limits 
b0 0.0994 0.0388 0.00760 0.1912 
b1 0.0149 0.000818 0.0130 0.0169 
b2 -0.0111 0.000832 -0.0131 -0.00917 
b3 -0.00249 0.000166 -0.00288 -0.00210 
knot1 72.1210 2.6384 65.8821 78.3600 








7.3 Outras atividades técnicas e acadêmicas 
7.3.1 Cursos 
 Curso Básico de Capacitação em Propriedade Intelectual para Gestores de 
Tecnologia de 40 horas-aula, oferecido pelo Instituto Nacional da Propriedade 
Intelectual – INPI e INOVA-Unicamp, realizado no período de 10 a 14 de 
dezembro de 2007, Campinas, SP; 
 
 Iniciando um Pequeno Grande Negócio – IPGN SEBRAE NACIONAL, 
oferecido on-line com duração de 2 meses – carga horária total superior a 40 
horas; 
 
 Curso Básico de Capacitação em Propriedade Intelectual para Gestores de 
Tecnologia de 40 horas-aula, oferecido pelo Instituto Nacional da Propriedade 
Intelectual – INPI e INOVA-Unicamp, realizado no período de 04 a 08 de julho 
de 2005, Campinas, SP; 
 
 Curso Avançado de Capacitação em Propriedade Intelectual para Gestores 
de Tecnologia de 40 horas-aula, oferecido pelo Instituto Nacional da 
Propriedade Intelectual – INPI e INOVA-Unicamp, realizado no período de 07 a 
10 de agosto de 2006, Campinas, SP; 
 
 Seminário “Inovações Tecnológicas em Cromatografia a Gás”, oferecido 
pela Scientific Instruments Co. (SINC) do Brasil e Shimadzu, realizado em 18 
de setembro de 2006, São Paulo, SP (Hotel Renaissance); 
 
7.3.2 Co-Orientação de alunos de Iniciação Científica 
7.3.2.1 Co-orientações concluídas 
 
Os alunos Fábio da Costa Alexandre e Marina Bascherotto Kfouri, graduandos da 
Faculdade de Engenharia de Alimentos (FEA-UNICAMP) concluiram seus trabalhos no 




prazo adequado sendo finalizados os processos após entrega dos Relatórios Finais no início 
do 2º semestre de 2005.  
O aluno Eric Kiyota, graduando da Faculdade de Engenharia de Alimentos (FEA-
UNICAMP) desenvolveu seu trabalho no período de julho de 2006 a janeiro de 2007 sem 
bolsa e no período de fevereiro de 2007 a junho de 2007 foi bolsista  “Pesquisa Empresa” 
vinculado ao projeto PITE/FAPESP Processo No 05/6048-5. Obteve excelente 
desempenho.  
A aluna Gláucia Helena Carvalho, graduanda da Faculdade de Engenharia de 
Alimentos (FEA-UNICAMP) desenvolveu seu trabalho no período de julho de 2006 a 
setembro de 2007. Tornou-se bolsista  “Pesquisa Empresa” vinculado ao projeto 
PITE/FAPESP Processo No 05/6048-5 a partir de fevereiro de 2007.  
 
7.3.2.2 Co-orientações em andamento 
 
 As alunas Flávia Perazolli Picolli e Talyta Santos Almeida, graduandas da 
Faculdade de Engenharia de Alimentos (FEA-UNICAMP) são bolsistas CNPq e SAE 
(período 2007 – 2008) respectivamente e fazem parte do Grupo LASEFI desde abril de 
2007. 
 
7.3.3 Treinamento e Elaboração de Projetos de Iniciação Científica 
 
 No período de 17 a 31 de janeiro de 2006, foi realizado o Treinamento de alunos de 
graduação que foram selecionados para vagas de Iniciação Científica no LASEFI. 
Durante o 2o semestre de 2006 foi realizado o Treinamento no Laboratório e 
utilização da ferramenta de estatística (SAS, 2002) dos dois alunos de graduação Gláucia 
Helena Carvalho e Eric Kiyota.  
Durante junho de 2007 foi realizado o Treinamento das alunas Flávia Perazolli 
Picolli e Talyta Santos Almeida dirigido pelos alunos Gláucia Helena Carvalho e Eric 
Kiyota e supervisionado por mim.  
 




7.3.4 Elaboração de Apostila ISO 17025 
 
Foi elaborada a apostila: “Norma ISO 17025 – Acreditação de Laboratórios”. 
Autores: Patrícia F. Leal, Marina B. Kfouri e Fábio C. Alexandre em 10 de março de 2005 com o objetivo 
de implementar os instrumentos de qualidade em todas as práticas do LASEFI. 
7.3.5 Prêmio 
Prêmio Mérito Científico de Melhor Tema Livre - concedido pela Universidade 
Estadual de Campinas pelo Trabalho de Pesquisa “Obtenção de Extratos de Ginseng 
Brasileiro (Pfaffia paniculata) por Extração Supercrítica, Extração com Etanol e 
Hidrodestilação: Um Estudo da Composição Química dos Extratos e de sua Ação 
Antioxidante” apresentado pelo aluno Fábio da Costa Alexandre, sob co-orientação de Ms. 
Patrícia Franco Leal e orientação da Dra. M. Ângela de Almeida Meireles, apresentado no 
XIII Congresso Interno de Iniciação Científica nos dias 28 e 29 de setembro de 2005. 
Cerimônia de entrega do Prêmio em 29 de novembro de 2005 em reunião ordinária do 
Conselho Universitário – CONSU da UNICAMP, Campinas. 
 
 
7.3.6 Elaboração de duas Patentes e encaminhamento do Pedido de Patente à INOVA-
UNICAMP 
7.3.6.1 Urucum 
 A idéia foi concebida no 1º semestre de 2005, sendo neste mesmo período, iniciada 
as Buscas do “Estado da Técnica” nos Bancos de Patentes Nacional e Internacional, 
iniciando após o curso de “Capacitação em Propriedade Intelectual para Gestores de 
Tecnologia”  a elaboração do Pedido de Patente. O Pedido foi submetido em 1 de dezembro 
de 2005, sendo composto por 4 fases (por escrito e digital) à Agência de Inovação da 
Unicamp cujos inventores são: Patrícia Franco Leal, Paulo de Tarso Vieira e Rosa, Maria 
Ângela de Almeida Meireles e FAPESP, intitulado “PROCESSO DE EXTRAÇÃO E 
PROCESSO DE PURIFICAÇÃO EM SÉRIE DE SUBSTÂNCIAS ATIVAS E CORANTES A 
PARTIR DE MATRIZES SÓLIDAS, UTILIZANDO CO2 SUPERCRÍTICO: BIXINA 
PROVENIENTE DO URUCUM (Bixa orellana)”.  




7.3.6.2 Ginseng Brasileiro 
A idéia foi concebida em 2005, sendo neste mesmo período, iniciada as Buscas do 
“Estado da Técnica” nos Bancos de Patentes Nacional e Internacional, iniciando após o 
curso de “Capacitação em Propriedade Intelectual para Gestores de Tecnologia”  a 
elaboração do Pedido de Patente. O Pedido foi submetido em 6 de julho de 2007, sendo 
composto por 4 fases (por escrito e digital) à Agência de Inovação da Unicamp cujos 
inventores são: Patrícia Franco Leal, Marina Bascherotto Kfouri, Fábio da Costa Alexandre 
e Maria Ângela de Almeida Meireles e FAPESP, intitulado “PROCESSO DE OBTENÇÃO 
DE SUBSTÂNCIAS ATIVAS A PARTIR DO GINSENG BRASILEIRO (Pfaffia glomerata) 
UTILIZANDO CO2 SUPERCRÍTICO”.  
7.3.7 Participação em Eventos Científicos 
 6o Simpósio Latino Americano de Ciência de Alimentos – Abrindo caminhos para o 
desenvolvimento científico, tecnológico e industrial de 07 a 10 de novembro de 2005, como 
participante e apresentando trabalho sob forma de dois painéis, Campinas / SP.  
 
 VII Iberoamerican Conference on Phase Equilibria and Fluid Properties for 
Process Designer, realizado no período de 21 a 25 de outubro de 2006, Morélia, México. 
 
 I Conferência Iberoamericana de Fluidos Supercríticos (PROSCIBA), realizado de 
10 a 13 de abril em Foz do Iguaçu. 
 
7.3.8. Publicações em Períodico Internacional durante período de doutoramento (2005 a 
2008) 
1. PEREIRA C.G., LEAL, P.F., SATO, D.N., MEIRELES, M.A.A. Antioxidant and 
antimycobacterial activities of Tabernaemontana catharinesis extracts obtained by 
superficial CO2 + cosolvent, Journal of Medicinal Food, 2005, 8(4), p. 533-538. 
Abstract: 
The tea or infusion of T. catharinensis is used in folk medicine as an antidote for snake bites, to relieve toothache, and, 
also as a vermifuge to eliminate warts. In addition, like green tea, to the T. catharinensis tea are attributed antiinflamatory 
and anticancer activities, amongst other properties. We have been working with this plant to obtain the indole alkaloids 
voacangine and coronaridine that have trypanocidal and antileishmanial activities. Some of the fractions of the crude 
extract retain the antioxidant activity and to a lesser extend the antimycobacterial activity. Therefore, these fractions can 
be used as ingredient to formulatefunctional foods. 
 




2. LEAL, P.F., QUEIROGA, C.L., RODRIGUES, M.V.N., MONTANARI JR.., I., 
MEIRELES, M.A.A. Global Yield, Chemical Compositions, and Antioxidant Activities of 
extracts from Achyrocline alata and Achyrocline satureioides, Pharmacognosy Magazine, 
2006, 2(7), p. 153-159. 
Abstract: 
Extracts from leaves and thin branches of Achyrocline alata and Achyrocline satureioides were obtained by supercritical 
fluid extraction, hydrodistillation, and low-pressure ethanol extraction. The supercritical extractions were done at 
pressures of 100, 200, and 300 bar and temperatures of 30 and 40 oC. The chemical constituents of the extracts and 
volatile oil were identified by GC-MS and quantified by GC-FID. The antioxidant activity was determined using the 
coupled oxidation of linolenic acid and β-carotene. Larger yields were detected at 200 bar and 30 oC. Low-pressure 
ethanol extraction yield was 2.96% (m/m, dry basis) for A. satureioides and 3.98% (m/m, dry basis.) for A. alata. The 
major compounds of the extracts were trans-caryophyllene and α-humulene; the content of trans-caryophyllene in the A. 
alata extract obtained at 200 bar and 30 oC was 5 times larger than that of A. satureioides. All extracts exhibited 
antioxidant activity stronger than β-carotene. 
 
3. LEAL, P.F., CHAVES, F.C.M., MING, L.C., PETENATE, A.J., MEIRELES, M.A.A. 
Global yields, chemical compositions and antioxidant activities of clove basil (Ocimum 
gratissimum L.) extracts obtained by supercritical fluid extraction. Journal of Food 
Process Engineering, 2006, 29, p.547-559. 
Abstract: 
Clove basil (Ocimum gratissimum) extracts were obtained with supercritical carbon dioxide. Clove basil was cultivated 
using 0, 4, 8 and 12 kg/m2 of organic fertilizer and harvested in 4 seasons: winter, spring, summer, and autumn, in south 
hemisphere. Extracts’ global yields were determined at 40 oC and 150 bar for samples from all cultivation conditions and 
harvesting seasons. For selected samples, the extract’s global yields at 40 oC were determined for pressures of 100, 150, 
200, 250, and 300 bar. The extracts were analyzed by Gas-chromatography/Flame Ionization Detector. The antioxidant 
activity was assessed using the coupled reaction of beta-carotene and linolenic acid. The extract’s global yields varied 
from 0.91 to 1.79% (dry basis) and the antioxidant activities varied from 62 to 84% compared to the control β-carotene. 
Eugenol and β-selinene were the major compounds. The relative proportion of eugenol varied from 35% to 60% while the 
content of β-selinene remained approximately constant (11.5 to 14.1%, area). The other substances quantified in the 
extracts were 1,8 cineole, trans-caryophyllene, and α-selinene.  
  
4. LEAL, P.F., MAIA, N.B., CARMELLO, Q.A.C., CATHARINO, R.R., EBERLIN, M., 
MEIRELES, M.A.A. Sweet basil extracts obtained via CO2 + H2O: global yields, chemical 
composition, antioxidant activity, and estimative of cost of manufacturing. Food and 
Bioprocess Technologies, 2007, online first. 
Abstract: 
In this work, supercritical technology was used to obtain extracts from Ocimum basilicum (sweet basil) with CO2 and the 
cosolvent H2O at 1, 10, and 20% (w/w). The raw material was obtained from hydroponic cultivation. The extract’s global 
yield isotherms, chemical compositions, antioxidant activity, and cost of manufacturing were determined. The extraction 
assays were done for pressures of 10 to 30 MPa at 303 to 323 K. The identification of the compounds present in the 
extracts was made by GC-MS and ESI-MS. The antioxidant activity of extracts was determined using the coupled reaction 
of beta-carotene and linolenic acid. At 1% of cosolvent, the largest global yield was obtained at 10 MPa and 303 K (2%, 
dry basis, d.b.); at 10% of cosolvent the largest global yield was obtained at 10 and 15 MPa (11%, d.b.), and at 20% of 
cosolvent the largest global yield was detected at 30 MPa and 303 K (24%, d.b.). The main components identified in the 
extracts were eugenol, germacrene-D, epi–alpha–cadinol, malic acid, tartaric acid, ramnose, caffeic acid, quinic acid, 
kaempferol, caffeoylquinic acid, and kaempferol 3- O-glucoside. Sweet basil extracts exhibited high antioxidant activity 
compared to beta-carotene. Three types of SFE extracts from sweet basil were produced, for which the estimated cost of 
manufacturing (class 5 type) varied from US$ 47.96 to US$ 1,049.58 per kilogram of dry extract. 
 
5. TAKEUCHI, T.M., LEAL, P.F.,  FAVARETO, R., CARDOZO-FILHO, L., CORAZZA, 
M.L., ROSA, P.T.V., MEIRELES, M.A.A.  Study of the Phase Equilibrium Formed Inside 
the Flash Tank Used at the Separation Step of a Supercritical Fluid Extraction Unit. 
Journal of Supercritical Fluids, 2008, 43(3), 447-459. 
Abstract: 




In the present work the influence of a non-ideal separation step of a supercritical fluid extraction (SFE) unit was studied; 
the solvent used was carbon dioxide. The behavior of clove bud (Eugenia caryophyllus), vetiver grass (Vetiveria 
zizanioides), and fennel (Foeniculum vulgare) was analyzed. The starting point was a previous study on the same subject, 
which considered that no solute is lost in the vapor phase and a fixed fraction of 2% of the CO2 is lost within the heavy 
phase. The flash separation step was simulated using the SuperPro Designs 6.0® Software, which calculates the phase 
equilibrium that occurs during the separation step using the Peng–Robinson equation of state. Experimental data for 
extraction kinetics from vetiver grass were obtained at 313K and 20MPa. Phase equilibria for CO2/vetiver extract were 
measured at pressures from 7.5 to 30MPa and temperatures of 303.2, 318.2 and 333.2 K; CO2 weight fraction varied from 
0.1 to 0.99. The flash tank experimental data was obtained for fennel at 4MPa and 293 K; the resulting anethole loss was 
1.45%. The costs of manufacturing (COM) of the SFE extracts were determined according to Turton et al. using 




7.3.9 Trabalhos em Eventos Científicos no período de doutoramento(2005 a 2008) 
7.3.9.1 Publicações em Anais (2005 a 2008) – Trabalho Completo 
 
1. LEAL, P.F., TAKEUCHI, T.M., MEIRELES, M.A.A. Comparison of Two Anethole 
Sources (Foeniculum vulgare and Croton zethntneri Pax Et Hoff) in terms of 
Supercritical Extraction Economical Evaluation, I CONFERÊNCIA 
IBEROAMERICANA DE FLUIDOS SUPERCRÍTICOS (PROSCIBA), 10 a 13 de 
abril de 2007, Foz do Iguaçu. 
Abstract:  
Anethole enriched extracts are used by the food and cosmetic industries as flavor and aromatizing agents. Besides its 
insecticide and anticancer (more specifically anti-leukemia - Patent US 4,808,629) activities, anethole is an ingredient that 
increases immunity and decreases side effects of anticancer chemotherapy. Anethole is present in a lot of natural sources 
like Croton zethntneri Pax et Hoffm and Foeniculum vulgare. Croton zethntneri Pax et Hoffm has been used by the folk 
medicine in the treatment of nervous disturbances and inflammatory diseases. Popularly known as canela-de-cunhã or 
canelinha, this species' activity is attributed to estragole and anethole. Popularly known as fennel, Foeniculum vulgare 
extracts have antinflammatory, antispasmodic, carminative, diuretic, expectorant, laxative, analgesic, and stimulant of 
gastrointestinal mobility activities. F. vulgare extracts major compounds are anethole and fenchone. The objective of the 
present work was to estimate the cost of manufacturing (COM) of anethole enriched extracts from Croton zethntneri Pax 
et Hoffm and Foeniculum vulgare via supercritical fluid technology, in order to compare those anethole sources. The 
methodology of Turton et al was used to estimate the manufacturing cost (COM). This methodology defines COM as a 
weighed sum of five factors: capital investment (FCI), cost of operational labor (COL), cost of raw material (CRM), cost 
of waste treatment (CWT), and cost of utilities (CUT). In both cases, extraction conditions were 250 bar and 40 ºC. 
Different conditions for the flash tank were also evaluated in order to achieve an improvement in anethole recovery at the 
separation step. 
 
2. LEAL, P.F., CARVALHO, G.H., KIYOTA, E., MEIRELES, M.A.A. Obtention and 
Purification of α-humulene and β-caryophylene from Cordia verbenacea: Comparison 
of Extraction Techniques, V INTERNATIONAL SYMPOSIUM ON HIGHT 
PRESSURE PROCESS TECHNOLOGY AND CHEMICAL ENGINEERING, 24 a 27 
de junho de 2007, Segovia, Espanha. 
Abstract:  
Know popularly in Brazil as “erva baleeira”, the Cordia. verbenacea is found in Brazil from the Amazonic region up to 
the state of Rio Grande do Sul.  The aerial parts of this plant have strong and durable fragrance. The extract of this plant is 
very used in popular medicine because it has anti-rheumatic, anti-inflammatory, analgesic and cicatrizing activities. The 
three major compounds found in C. verbenacea volatile fraction: 1,8 cineol, beta-caryophylene and alpha-humulene.  In 
the present study of the content of α-humulene and β-caryophylene obtained by  hydrodestillation (HD),  low-pressure 
solvent extraction (LPSE) and supercritical fluid extraction (SFE). Ethanol and isopropanol were used as solvent for LPSE 
according with the Pesek method (1985). The SFE used carbon dioxide (99% of purity) as solvent at 5.5 x 10-5 kg/s of 
flow rate. The SFE unit Spe-ed (Applied Separations, Allentown, PA) was used. The extracts were monitored by thin 
layer chromatography (TLC) and the actives principles were quantification by gas chromatography (GC-FID) using 




external standards. The purification of α-humulene and β-caryophylene was done by classic column chromatographic 
technique with silica gel as stationary phase. 
 
3. LEAL, P.F., TAKEUCHI, T.M., ORESTES, T., ROSA, P.T.V., MEIRELES, M.A.A. 
Simulation of Flash Tank Operation Conditions to Improve Anethole Obtained from 
Two Different Sources by Supercritical Technology, VII IBEROAMERICAN 
CONFERENCE ON PHASE EQUILIBRIA AND FLUID PROPERTIES FOR 
PROCESS DESIGNER, 21 a 25 de outubro de 2006, Morélia, México, 866-878. 
Abstract:  
In the present work the influence of flash tank operational conditions to obtain anethole from Croton zethntneri Pax et 
Hoffm and Foeniculum vulgare via supercritical fluid extraction at 25 MPa and 213 K was evaluated. Nervous disturbance 
and inflammatory diseases are treated by the folk medicine with Croton zethntneri Pax et Hoffm, popularly known as 
canela-de-cunhã or canelinha, which has its activity attributed by anethole and estragole. Extract rich in anethole is used in 
food and cosmetic industries as flavor and aromatizing agents. The C. zehntneri volatile oil has 42.09% (total mass) of 
anethole. Fennel (Foeniculum vulgare) extracts have anti-inflammatory, antispasmodic, carminative, diuretic, expectorant, 
laxative, analgesic, and stimulant of gastrointestinal mobility activities. The major compounds present in F. vulgare 
extract were anethole and fenchone.  The system anethole + carbon dioxide at flash tank was simulated by SuperPro 6.0  
Software in a pressure interval of 0.1 -5 MPa and 283 – 323 K to verify what condition promotes minor anethole loss in 
the vapor phase. The objective was to compare the two sources of anethole (Croton zehntneri Pax et Hoffm or Foeniculum 
vulgare) considering its recovery. The simulations on flash tank show that 4 MPa and 293 K is the optimal condition 
because at this pressure and temperature the losses of anethole and carbon dioxide were small. 
 
4. TAKEUCHI, T.M., LEAL, P.F., ROSA, P.T.V., MEIRELES, M.A.A., Impact of Non-
Ideal Flash Separation on the Economical Evaluation of Clove Bud Oil Obtained via 
Supercritical Technology, VII IBEROAMERICAN CONFERENCE ON PHASE 
EQUILIBRIA AND FLUID PROPERTIES FOR PROCESS DESIGNER, 21 a 25 de 
outubro de 2006, Morélia, México, 503-513. 
Abstract:  
Being located in a region with large species diversity, and large availability of raw materials, the South American 
countries have huge potential for the production of natural extracts. On the other hand, as indicated by previous studies, 
the most important markets for the supercritical technology are related to natural product processing for applications in 
food and nutraceutical/ pharmaceutical/ cosmetic industries. Despite of that, none of the South American countries has an 
industrial supercritical fluid extraction unit. The main reason for that is the well known high investment cost. Therefore, 
there is an increasing interest in studying the manufacturing cost of natural extracts via supercritical technology. The main 
goal of this study was to verify the impact of a non-ideal separation step on the cost of manufacturing of clove bud 
(Eugenia caryophyllus) oil. The starting point was a previous study on the same subject, which considered that no solute 
is lost in the vapor phase and a fixed fraction of 2% of the CO2 is lost within the heavy phase. The flash separation step 
was simulated using the SuperPro Designers 6.0 Software, which calculates the phase equilibrium that occurs during the 
separation step using the Peng-Robinson equation of state. Since it could provide a useful tool for the acceleration of SFE 
adoption as an alternative among other extraction techniques, the purposes of keeping the cost of manufacturing 
estimation relatively simple and rapid were kept. The pressure interval analyzed varied from 1 to 5 MPa. The cost of 
manufacturing was estimated according to the expression proposed by Turton et al. 
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3. LEAL, P.F., KFOURI, M.B., ALEXANDRE, F.C., QUEIROGA, C.L., MONTANARI 
JR..,I., MEIRELES, M.A.A. Supercritical fluid extraction from Brasilian ginseng (Pfaffia 
glomerata and Pfaffia paniculata): global yields and antioxidant activity. In: 7º 
INTERNATIONAL SYMPOSIUM ON SUPECRITICAL FLUIDS (ISSF), maio de 2005, 
Flórida, EUA.  
Abstract:  
Extracts from roots of P. glomerata and p. paniculata were obtained by supercritical carbon dioxide extraction and low-
pressure solvent extraction, The antioxidant activity was determined using the coupled oxidation of linolenic acid and 
beta-carotene. The global yields for the supercritical extraction process varied from 0.14 to 0.18% and 0.19 to 0.21% for 
P. glomerata and P. paniculata respectively. The largest yield for low-pressure solvent (methanol) extraction process were 
5.8% and 2.0% for P. glomerata and P. panuiculata, respectively. 
 
 
4. LEAL, P.F., ALEXANDRE, F.C., KFOURI, M.B., MEIRELES, M.A.A. Preliminary 
Estimative Of The Cost Of Manufacturing SFE Extracts From Brazilian Ginseng, 8TH 
CONFERENCE ON SUPERCRITICAL FLUIDS AND THEIS APPLICATIONS, 28 a 31 
de maio de 2003, Ischia, Itália. 
Abstract: 
In the present work the cost of manufacturing (COM) of SFE extract of Brazilian Ginseng roots was evaluated. Popularly 
know as Brazilian Ginseng (Pfaffia), is used in folk medicine as a tonic and an aphrodisiac, as well as in the treatment of 
diabetes and rheumatism. Studies revealed that this extract has an interesting effect on memory due to its central nervous 
system depressant action with amnestesic effect in an inhibitory avoidance task.  The SFE extract was obtained using 
supercritical CO2 plus ethanol as cosolvent. The global yield was 0.56% (dry basis, d.b.); without cosolvent the yield was 
0.18% (d.b.). The global yield obtained by low-pressure methanol extraction was 5.8% (d.b), nonetheless, there are severe 
restrictions to the use of methanol due to its toxicity. Using experimental data, the overall extraction curve (OEC) was 
fitted to a spline using two straight lines; the first line was identified with the constant extraction rate period (CER). From 
the spline, the extraction rate for the CER period (MCER) was computed, as well as the time corresponding to the 
interception of two lines (tCER) The spline fit was done using the procedures Proc Reg and Proc Nlin of SAS V8. For 
preliminary estimative of the cost of manufacturing the extraction cycle time was estimated to be equal to tCER and the 
extraction rate equal to MCER. The cost of dry raw material varies of US$ 3.92/kg to US$ 4.71/kg. The preliminary 
estimative of COM varied from US$1,533/kg to US$ 1,648/kg.  
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